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Vegini, Atilano Antônio. Estudo Paramétrica da Purificacao de 
Monóxido de Carbono - Processo Rectisol. 
(Sób a orientação do prof. Dr. Milton Mori.) 
Este trabalho consiste na simulação de uma Planta de 
Monóxido de Carbono (CO), o qual é produzido a partir do 
coque de petróleo e oxigênio, e é purificado atrav€s do uso 
de metanol resfriado sob alta press~o (Processo Rectisol). 
A simulação da Planta de CO é realizada com ajuda de um 
simulador de processos. A escolha do pacote termodinâmico, a 
predição da eficiência das colunas, e a correção do balanço 
energético da coluna de absorção, foram algumas das infor-
mações necessárias para a simulação. 
A validade do simulador é analisada através de dados 
experimentais obtidos de uma Planta Piloto, e dados coletados 
na própria Planta de CO. 
Através da simulação é possível realizar o estudo 
paramétrica, o qual possibilita verificar como as variáveis 
de processo influenciam a purificação do CO. 
Como resultado, apresentamos uma configuração de ope-
ração para o processo de purificação, que reduz o custo 
operacional da Planta de CO e atende as exigências de quali-
dade do produto final. 
Abstr~ct 
Vegini, Atilano Antônio. Parametric Study of Purification 
Carbon Monoxide - Rectisol Process. 
(Under the direction of Milton Mori.) 
This work consista in a simulation of a Carbon Monoxide 
(CO) Plant, which is produced by petrol coke and oxygen, and 
it is cleaned through the methanol at low temperature under 
high pressure (Rectisol Process). 
The simulation of CO Plant is made with the support of 
a process simulator. The selection of property method, the 
prediction about efficiency column, and correction in the 
energetic balance absortion column, were some of the input 
information necessary to the simulation. 
The result of simulation is analysed with experimentais 
data obtained from a Pilot Plant, and also from the indus-
trial CO Plant. 
From the simulation it is possible to realize the 
parametric study, which becomes possible to verify how the 
Process variables affect the CO purification. 
As the result of this work, we show a new operation 
conditions to the purification process, which reduce the pro-
duction cost of the CO Plant, and not affecting the quality 
of the final product. 
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A tese de título Estudo ParamétJ•ico da Purificação de !1onóxi-
do de Carbono - Processo Rectisol, procura apresentar resul-
tados que contribuam para o melhor conhecimento da Planta de 
Monóxido de Carbono (CO), e determine condiçOes de operação 
que reduzam o custo operacional da planta sem afetar a quali-
dade do produto final. 
O Monóxido de Carbono é utilizado como matéria-prima na 
síntese do DMF (dimetilformamida), sendo produzido a partir 
do Cague de Petróleo e Oxigênio. A reação se desenvolve a 
alta temperatura (acima de 1000 °C), gerando corno sub-produ-
tos o COz, Hz, HzO, HzS, COS, CSz, Cinzas, etc .. A purifi-
cação do CO é baseada na absorção física das impurezas com 
metano! resfriado a alta pressão, processo mais conhecido 
como Rectisol. 
Devido ao uso final do CO (para a síntese do DMF), a 
qualidade deve ser rigorosamente controlada. O conhecimento 
completo da Planta ajuda a controlar a qualidade do CO produ-
zido diante das eventuais mudanças nas condições de operação 
ou qualidade das matérias-primas. Atualmente algumas infor-
mações sobre a Planta de CO encontram-se no manual de ope-
ração {BASF, 1982), mas não são suficientes para o conheci-
mento completo do processo. 
Cap.l- Introduça0 pag_2 
O estudo paramétrica é uma poderosa ferramenta na 
determinação das variáveis que afetam o funcionamento opera-
cional de uma Planta Industrial. 
Para realizarmos o estudo paramétrica é necessário 
simular o processo. A simulação foi realizada com ajuda de um 
simulador de processos, o qual pertence a Hyprotech Ltd e é 
desenvolvido para operar em microcomputadores. O microcompu-
tador utilizado é um PC-AT munido com co-processadores 
aritmético e lógico. 
O Capítulo 2 
simuladores e os 
co_ 
apresenta uma revisão bibliográfica sobre 
processos de gaseificação e purificação de 
No Capítulo 3 é apresentada a descrição da Planta de 
Monóxido de Carbono, a qual é responsável pela produção e 
purificação de CO. 
O Capítulo 4 apresenta a descrição das etapas se~Jidas 
para montar a simulação da Planta de CO, bem como os testes 
realizados para comprovar a validade do simulador utilizado. 
No Capítulo 5 são apresentados os resultados do estudo 
paramétrica da purificação de CO. Os processos de absorção, 
desabsorção e destilação são estudados detalhadamente. A 
influência que a desabsorção possui sobre o processo de 
absorção é também analisada. 
O Capítulo 6 apresenta diferentes formas de configu-
ração para o processo de purificação de CO, as quais reduzem 
o custo operacional da Planta sem prejudicar a qualidade do 
produto final. 
Finalmente, no Capítulo 7 são apresentados algumas con-
clusões e sugestões. 
Ca..pí tu_lo 2 
RKVISAQ 
BIBLIOGRÁFICA 
Neste capítulo procuramos expor uma breve revisão sobre 
simuladores e os processos de gaseificação e purificação de 
Monóxido de Carbono. 
2.1 Gaseificação 
Há dois principais métodos na produção de gases: carboni-
zação e gaseificação. Na carbonização, pressão atmosférica e 
temperatura baixa são geralmente as condições de operação. O 
combustível sólido é tratado térmicamente em uma retorta, 
sendo que o calor necessário é aplicado externamente. O gás 
de alimentação é o ar. Devido a estas condições, formam-se 
principalmente gases como o COz ,HzO ,SOz e NOx (Smool e 
Smith, 1985). 
Nos processos de gaseificação, o método de aquecimento 
do combustível sólido é interno, gerando desta forma uma alta 
temperatura de operação. O gás de alimentação é vapor e/ou 
oxigênio. Os principais gases formado são o CO, COz, Hz. CH4, 
H20, H2S, HCN e NH3 (Smool e Smith, 1985). 
Cap.2 - Revisao Bibliográfica pag.4 
Há vários sistemas de gaseificaçao de combustíveis 
sólidos, os quais diferem entre si na forma de contato entre 
os reagentes (leito fixo ou fluidizado), no tipo de fluxo dos 
reagentes (cocorrente ou contracorrente), etc. 
Os principais fatores que devem ser considerados na 
escolha de determinado sistema de gaseificação são: 
a) disponibilidade do combustível, 
b) utilizacao do gás resultante e 
c) custo da instalação 
A gaseificação é essencialmente baseada na reação quími-
ca do carbono com oxigênio e vapor. Teoricamente o carbono 
pode ser convertido em gás exotérmicamente por direta oxi-
dação, ou endotérmicamente pela redução de vapor e dióxido de 
carbono. Portanto, a eficiência na conversão do carbono está 
no controle desta reação. 
Os fatores essenciais no controle da reação do carbono 
são: a temperatura e pressão na câmara de reação, a taxa de 
reação, a difusão do reagente e dos produtos gasosos, a forma 
de injeção de ar/vapor ou ar/oxigênio e a forma~ de como o 
fluxo de combustível e dos gases reagentes estão arranjados. 
Os combustíveis sólidos são uma complexa mistura quími-
ca. Depois da gaseificação, uma variedade de espécies guími-
cas se desenvolve. Para os processos de purificação de gás, a 
quantidade de enxofre e o número de compostos nos quais o 
enxofre aparece é de vital importância. A quantidade de mate-
rial volátil no combustível de alimentação fornece os tipos 
de espécies de hidrocarbonetos presentes no gás de saída. Em 
geral, um combustível de baixa qualidade (alto teor de enxo-
fre e material volátil) na alimentação do gaseificador, trará 
dificuldades no processo de purificação dos gases. 
O próprio processo de gaseificação determinará os com-
postos de enxofre e carbono que teremos na alimentação da 
~ocorrente ou contracorrente 
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corrente para o processo de purificação. As condições de 
operação, especialmente a temperatura, o modo de contato e o 
tempo de residência do gás e da fase sól~da, afetam a compo-
sição do gás produzido. Temperaturas de operação elevadas 
(acima de 1000 oc), reduzem a quantidade de impurezas orgâni-
cas através da degradação térmica. No entanto, nestas con-
dições, o elevado grau de conversão é sempre acompanhado pela 
geração de grandes quantidades de traços de compostos inorgâ-
nicos. Baixas temperaturas de operação (menor que 1000 °C), 
resultam numa melhor eficiência térmica, mas conduzem a 
presença de uma ampla variedade de compostos orgânicos que 
causam problemas para o processo de purificação. 
Centenas de espécies químicas são identificadas nas 
correntes do processo de gaseificação do coque de petróleo. 
No entanto, somente um pequeno número de espécies químicas 
encontram-se em quantidades significativas. A Tabela 2.1 
(BASF, 1982), lista alguns dos mais importantes compostos 
gerados na gaseificação do coque de petróleo. 
Tabela 2.1 Compostos Encontrados no Gás Produzido no 
Gaseificador da BASF 
COMPOSIÇÃO 
monóxido de carbono 






sulfeto de carbonila 
bissulfeto de carbono 
amônia 
ácido cianídrico 
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2.2 Processos de Purificacao 
Sistemas para purificação de gases, historicamente, têm sido 
utilizados nas indústrias de petróleo e de gás natural para 
remoção de H2S e C02 da corrente de produtos. 
A seleção de um sistema de purificação, depende de 
diversos fatores: o tipo de combustível gaseificado, o pro-
cesso de gaseificação utilizado, o uso pretendido do gás 
produzido e o destino desejado ao enxofre liberado do com-
bustível, são os mais importantes. A consideração destes 
fatores na maioria dos casos, define o tipo de processo de 
purificação necessário. 
O uso final do gás produzido define o grau de pureza 
necessário. Em muitas aplicações utiliza-se o gás produzido 
sem a necessidade de purificação completa. Por outro lado, a 
produção de gás para sínteses, requer melhores níveis de 
purificação para evitar o envenenamento de processos catalí-
ticos e alcançar as especificações do produto. 
A maioria dos processos que usa solvente líquido na 
purificação, utiliza uma combinação de absorção do gás e ope-
rações de recuperação do solvente. Estes solventes podem ser 
classificados da seguinte forma: 
1) solventes físicos; 
2) solventes químicos; 
3) misturas de solventes físicos e químicos. 
A Tabela 2.2 (Kelly, 1982 e Staton, 1983), apresenta os 
principais processos de purificação para os solventes líqui-
dos. 
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Tabela 2 2 Processos de Purificação . 
NOME DO PROCESSO 
, 
SOLVENTE F! SI CO 
Fluor Solvente propileno carbonato (PC) 
Purisol n-metil-pirrolidona (NMP) 
Rectisol metanol 
Selexol dimetil éter de polietileno 
glicol (DEPG) 
Sepasolv MPE sepasolv 






Benfield carbonato de potássio quente 
o 
MISTURA DE SOLVENTES 
NOME DO PROCESSO FÍSICOS E QUÍMICOS 
Amisol metanol com MEA ou DEA 
Sul final água com DIPA e sulfolane 
2.2.1 Comparação entre Solventes Químicos e Físicos 
Nos processos que usam solventes químicos, uma reação quimica 
ocorre entre o(s) componente(s) ativo do solvente e os gases 
ácidos_ Desde que a maior parte dos solventes químicos são 
soluções de um ou mais componentes ativos em água, sua capa-
cidade de remoção, é função da quantidade de componente ativo 
na solução_ 
Nos processos com solventes físicos, cada impureza do 
gás é absorvida no solvente de acordo com sua pressão parcial 
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na fase gasosa e seu coeficiente de solubilidade, o qual 
depende da temperatura. 
Um mesmo solvente pode ser usado para remover seleti-
vamente vários componentes. Dependendo da necessidade do 
processo, a remoção completa de apenas um componente pode ser 
conseguida. 
O fluxo de solvente quimico necessário para a absorção é 
aproximadamente proporcional a quantidade de gases ácidos que 
devem ser removidos. Desde que a capacidade de absorção do 
solvente quimico é praticamente independente da pressão, 
estes processos são preferidos em tratamentos de gases com 
baixo conteúdo de gases ácidos e baixa pressão. 
De acordo com a lei de HenrY s, a quantidade de gás 
ácido absorvida em um solvente físico, é proporcional à 
pressão parcial do gás ácido e ao seu coeficiente de solubi-
lidade. Devido a isto, o fluxo de solvente físico necessário 
para a absorção é praticamente independente da concentração 
dos gases ácidos na corrente de gás, mas é proporcional ao 
fluxo total do gás e inversamente proporcional à pressão 
parcial e ao coeficiente de solubilidade dos gases ácidos a 
serem removidos. 
Geralmente, a aplicação de solventes físicos é mais 
favorável na purificação onde as pressões parciais dos gases 
ácidos é alta. Alguns estudos registram que para pressões 
parciais dos gases ácidos abaixo de 200 psig (~14,8 Bar), os 
solventes químicos são os mais usados, enquanto que para 
pressões parciais acima de 300 psig (~21,7 Bar) são utiliza-
dos os solventes fisicos. Outros fatores deverão determinar o 
tipo de solvente que deve ser utilizado nas pressões interme-
diárias (Kelly, 1981). O diagrama de eguilíb~io apresentado 
na Figura 2.1 ilustra este fato. 














Volume de Gás Ácido / Volume de Solvente 
Figura 2.1 Diagrama de EquilÍbrio 
pag_g 
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2.2.2 Solventes Físicos 
Na Tabela 2.3 (Newman, 1985), é apre_eentado algumas proprie-
dades dos solventes mais comuns. A Tabela 2.4 (Newman, 1985), 
apresenta a solubilidade relativa de vários gases em diversos 
solventes. 
Tabela 2.3 Propriedades dos Solventes Físicos 
NOME DO PROCESSO 
FLUO R SKPASOLV 
SKLKXOL SOLVENTE PURISOL MPK RKCTISOL 
Solvente DEPG PC NMP Sepasolv Metano! 
Linde AG 
Registro Norton Fluor Lurgi BASF L urgi 
Viscosidade 
a 25oC, CP 5,8 3,0 1,65 - 0,6 
Peso Específico 
a 25°C, Kg/m3 1030 1195 1027 - 785 
Peso Molecular 280 102 99 320 32 
Pressao Vapor 
a 25°C, mm!lg 7,3K-04 8,5E-02 4,0E-01 3,7E-04 -
Ponto Congel. o c -28 -48 -24 - -92 
Ponto Ebulição 
a 760 mm!lg, o c - 240 202 320 65 
Número Plantas 
Industriais 32 13 5 4 "' 100 
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Tabela 2.4 Solubilidades de Gases em Solventes Físicos, 
Relativo ao Dióxido de Carbono à 25 oc 
METANO L 
COMP. DEPG PC NMP SEPASOLV -25 oc 
H2 1,3 E-02 7,8E-03 6,4E-03 5,0E-03 5,4E-03 
N2 - 8,4E-03 - - 1,2E-02 
02 - 2,6E-02 3,5E-02 - 2,0 E-02 
co 2,8 E-02 2,1E-02 2, 1E-02 2,1E-02 2,0 E-02 
c, 6,7 E-02 3,8E-02 7,2E-02 6,6E-02 5,1 E-02 
C2 4,2 E-01 1,7E-01 3,8E-01 - 4,2 E-01 
C2H4 4,9 E-01 3,5E-01 5,5E-01 - 4,6 E-01 
CD2 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 
Cs 1,02 0,51 1,07 - 2,35 
iC4 1,87 1,13 2,21 - -
nC4 2,33 1,75 3,48 - -
cos 2,33 1,68 2,72 2,54 3,92 
iCõ 4,47 3,50 - - -
C2H2 4,53 2,87 7,37 - 3,33 
NHs 4,87 - - - 23,20 
nC5 5,53 5,00 - - -
H2S 8,93 3,29 10,20 6,86 7,06 
nCs 11,00 13,50 42,70 - -
CHsSH 22,70 27,20 34,00 23,10 -
nC? 24,00 29,20 50,00 - -
CS2 24,00 30,90 - - -
S02 93,30 68,60 - - -
CsHs 253,00 200,00 - - -
C4H4S 540,00 - - - -
H2D 733,00 300,00 4000,00 - -
HCN 1200,00 - - - -
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A decisão de qual processo físico deve ser utilizado não 
é tão fácil. Dos vários processos físicos existentes comer-
cialmente, SELEXOL e RECTISOL são freqüentemente considerados 
os mais comuns para a purificação de gases provenientes de 
combustíveis sólidos (carvão e coque de petróleo). Ambos os 
processos usam absorção à alta pressão para a remoção dos 
gases ácidos, e uma combinação de sistemas para a regeneração 
do solvente. Ambos os processos possuem vantagens e desvanta-
gens similares. As vantagens incluem baixo consumo de ener-
gia, baixa corrosividade, e a habilidade de remover gases 
ácidos seletivamente. A maior desvantagem para ambos os 
processos é a grande afinidade com os hidrocarbonetos, os 
quais dificultam a recuperação do solvente. 
A volatilidade relativa dos dois solventes fornece a 
maior diferença entre os dois processos. A perda de solvente 
para o processo com metano! é significativa. Além do custo de 
reposição deste metano!, há problemas de emissão deste sol-
vente no meio ambiente. No entanto, a grande volatilidade 
permite a separação do metano! dos hidrocarbonetos absorvidos 
usando simplesmente um processo de desabsorção. 
A pressão de vapor do DEPG (dimetil-éter de polietileno 
glicol) é muito baixa, e portanto, as perdas deste solvente 
são mínimas. Isto pode causar um Pl'oblema na separação dos 
hidrocarbonetos absorvidos no solvente através de uma simples 
desabsorção. 
Os dois solventes também diferem consideravelmente na 
viscosidade. Como o DEPG é consideravelmente mais viscoso do 
gue o metano!, a temperatura de operação deste processo deve 
ser limitada a valores não muito baixos. Desde gue baixas 
temperaturas correspondam a grande solubilidade dos gases 
ácidos, o processo com metano! precisa de menos fluxo de sol-
vente para remover a mesma Quantidade de gases ácidos. 
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O grande custo de bombeamento associado ao uso do sol-
vente DEPG é balanceado con·tra o grande custo de refrige-
ração, que é requerido·pelo sistema com metano!. 
Os gases ácidos presentes em maior quantidade na corren-
te gasosa de combustíveis sólidos são C02, H2S, COS e CS2. 
Para ambos os solventes, a ordem de solubilidade dos gases 
ácidos apresentados na Tabela 2.4 , mostra que a remoção do 
COS é mais difícil do que o HzS. Portanto, altas pressOes, 
baixas temperaturas, 'ou grande velocidade de circulação de 
líquido são necessárias para a remoção do COS a níveis sufi-
cientemente baixos. 
2.2.3 Processo Rectisol 
O processo Rectisol é um dos processos de remoção de gás 
ácido mais utilizado na indústria2. Este processo é baseado 
na pesquisa das propriedades de solventes a baixa temperatura 
realizado na Alemanha, durante a década de 50 (Kelly, 1981). 
Lurgi, transportou este conceito para a engenharia de preces-
SOB (Kelly, 1981). Em princípio, qualquer solvente orgânico 
tal como acetona ou tolueno pode ser usado no processo Recti-
sol, mas o metano! geralmente é o escolhido (Kelly, 1981). o 
processo toma vantagem com o fato da solubilidade dos gases 
ácidos aumentar com o acréscimo da pressão e decréscimo da 
temperatura para os solventes físicos. 
Uma das primeiras aplicações do processo Rectisol em 
grande escala, foi numa planta de conversão de carvão na 
África do Sul em 1954. A remoção do gás ácido foi necessária 
para proteger processos cataliticos e aumentar o poder calo-
rífico dos gases produzidos. Naquele tempo, não havia con-
trole quanto a poluição do meio ambiente. O processo tem sido 
aperfeiçoado desde então, mas as características mais impor-
tantes do processo continuam sendo as mesmas. 
"Vide Tabela 2.3 
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As condiçOes são favoráveis ao uso do processo Rectisol 
para os gases produzidos pela oxidação do carvão, coque de 
petróleo, óleo ou resíduos pesados. 
Embora o fornecimento de refrigeração para baixas tempe-
raturas requeira muita energia. esta desvantagem é compensada 
em valor pela considerável redução do fluxo de solvente para 
a remoção do COz. 
DEPG e NMP possuem maior seletividade de HzS/COz do que 
o metanol. Entretanto, a.seletividade de COS/COz é maior no 
metanol. Devido as condições de operaçãos, a quantidade de 
COz dissolvida em metano! é bem maior do que nos outros 
solventes. 
2.3 Simuladores de Processos 
Nas duap últimas décadas, a símulaç~o de processo tem se 
tornado indispensável para o projeto, análise e otimização de 
processos. O crescente interesse nesta área é facilmente 
identificado pela grande quantidade de programas existentes 
no mercado, bem como pelo grande número de artigos publicados 
nas revistas especializadas. cerca de 50 artigos por mês 
( Biegler. 1989). 
Simulação de processo segundo Motard (1975), é a repre-
sentação de um processo químico através de modelos matemáti-
cos que solucionados geram informações sobre o desempenho 
deste processo. Os modelos matemáticos são usualmente repre-
sentados por programas de computadores. enquanto que o simu-
lador de processos constitui-se no conjunto destes programas. 
SSaixa temperatura e alta pressão. 
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2.3.1 Estrutura dos Simuladores de Processos 
Um simulador de processo segundo Leesley (1982), deverá ter a 
seguinte estrutura: 
1) um programa executivo principal; 
2) um banco de dados das propriedades físicas; 
3) um conjunto de sub_rotinas de cálculos de proprieda-
des físicas e termodinâmicas; 
4) um conjunto de modelos matemáticos de operacúes 
unitárias. 
A seguir é descrito as etapas acima citadas 
1) Programa Executivo 
O programa executivo é a parte principal de um simulador 
de processos. Sua funçtio é o gerenciamento das demais etapas. 
2) Banco de Dados 
O banco de dados é utilizado como interface entre o 
programa executivo, as operaçbes unitárias e os cálculos das 
propriedades termodinâmicas. Nele são armazenadas informações 
referentes aos componentes, suas propriedades físicas e 
parâmetros termodinâmicos. Como exemplo de banco de dados 
utilizado podemos citar o DIPPR (desenvolvido nos Estados 
Unidos) e o DECHEMA (desenvolvido na Alemanha). 
3) Cálculo das Propriedades Termodinâmicas e Físicas 
O conjunto de sub_rotinas de cálculo das 
termodinâmicas é baseado em minuciosas revisões 
de estimativas de propriedades termodinâmicas. 
4) Operações Unitárias 
propriedades 
de técnicas 
São modelos matemáticos que representam uma operação 
unitária e descrevem os fenômenos de quantidade de movimento, 
energia e massa. 
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2.3.2 Simulador HYSIM 
É um simulador de processos pertencente a Hyprotech Ltd, o 
qual foi desenvolvido para aplicações em indústrias de pro-
cessamento de gás, óleo, petroguímica, química e combustíveis 
sintéticos. ~ um simulador totalmente interativo. o qual 
combina técnicas sofisticadas, mas manuseio fácil e conve-
niente. 
Com exceçao do HYSIM, os simuladores comerciais são 
baseados na estrutura modulár seqüencial (HYSIM, 1991), a 
qual consiste no cálculo das unidades, uma após a outra, 
obedecendo a uma hierarquia que é determinada pelo programa 
executivo. A limitação deste método é que todas as variáveis, 
em todas as correntes de entrada para a unidade, deverão 
estar completamente definidas para que o cálculo da unidade 
possa ser efetuado. 
Como o simulador HYSIM é baseado na estrutura modular 
não seqüencial, é possível a alimentação das informações em 
qualquer direção, o que torna a simulação do processo mais 
flexível. 
Ga..p.::i.t"U.lo 3 
DESCRIÇAO DA PLANTA DE 
MONÓXIDO DE CARBONO 
Apresentamos neste capítulo de maneira breve, a descrição da 
Planta de Monóxido de Carbono, a qual é responsável pela 
produção e purificação de monóxido de carbono. 
3.1 Descrição Geral do Processo 
A produção e purificação do monóxido de carbono(CO), deve 
suprir as necessidades de CO na síntese do dimetilformamida 
(DMF). Para isto, está projetada para uma capacidade anual 
de: 
2.200.000 Nm3 de CO~ 2.750 ton de CO, 
para 8.000 horas de operação. Isso corresponde a uma produção 
de: 
275 Nm3/h de CO ~ 344 Kg/h de CO. 
A seção de gaseificação de CO possui dois gaseificado-
res, os quais podem operar isoladamente ou em paralelo, cada 
um com capacidade de gerar 200 Nm3/h. Portanto. conforme a 
necessidade, pode-se produzir de 200 a 400 Nm3fh de CO. 
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Na seção de gaseificação o processo se desenvolve con-
forme patente da firma C. OTTO Gmbh (BASF, 1982), produzindo 
CO a partir do cogue de petróleo e oxigênio. A reação se 
realiza à temperatura acima de 1000° C, tendo como sub-produ-
to COz. Devido as impurezas presentes na matéria-prima, gases 
como Nz, Hz, HzO, HzS, COS, CSz, Ü2, HCN, NHs, cinzas, etc., 
estão presentes no CO produzido nos gaseificadores. Alguns 
destes contaminantes devem ser removidos o máximo possível. 
Enquanto as cinzas são retidas através de filtros, contami-
nantes como HzO, COz, HzS, COS e CSz, são removidos através 
de absorção física com metano! à baixa temperatura e alta 
pressão (Processo Rectisol). 
O processo de purificação do CO consiste de quatro 
colunas: KllO, Klll, Kll2 e K113. A coluna K110 é composta de 
duas seções, onde na parte inferior os gases sofrem uma 
lavagem com água e na parte superior são desidratados com 
metano!. O metano! contaminado com água é enviado pnra a 
coluna K113 onde é purjficado e retorna ao processo. O gás 
que sai da coluna KllO vai para a coluna Klll onde é feita a 
absorção dos gases ácidos (COz, H2S, COS e CSz). O metano! 
contaminado da coluna Klll vai para a coluna Kl12 onde é 
purificado e retorna ao processo. Desta forma o gás que sai 
da coluna Klll está pronto para ser utilizado na síntese do 
DMF. 
A planta de CO é apresentada nas Figuras 3.1 a 3.4 e é 
descrita com maiores detalhes nos próximos itens. No Apêndice 
A é apresentada a definição da nomenclatura utilizada nas 
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3.2 Eapecificaç~o das Matérias-Primas e do CO produzido 
Na produção e purificação do CO são utilizadas as seguintes 
matérias-primas: Cogue de Petróleo, Oxigênio, Metano! e 
Nitrogênio. Como especificaç·ao é esperado: 












Enxofre total rnáx. 
Peso específico ... 
Densidade aparente 
Granulação 
97 - 98 % 
1 % 
0,1 % 
1 % (1000° C) 
1 % 
1,5 % 
800 - 900 kg/m3 
2003 - 2005 kg/m3 
10 - 30 mm 
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O Coque de Petróleo e o Oxigênio são utilizados no 
gaseificador para gerar CO, enquanto que o metanol é o sol~ 
vente utilizado na purificação dos gases do gaseificador. O 
Nitrogênio é necessário para a purga no carregamento do cague 
no gaseificador, no sistema de limpeza dos filtros mangas, e 
tambem determinada quantidade é adicionada ao processo para 
atender as especificações do produto final. 



















3_3 Unidade de Gaseificacao 
Anális~ ~Ql~mêtriQa 
96 - 98 % 
1 2 % 






Esta unidade, como mostra a Figura 3.1, é composta por 2 
gaseificadores (ClOlAB), 2 filtros manga (FlOlAB) e 2 troca-
dores de calor (WlOlAB). Devido ao gaseificador (ClOl) operar 
de forma descontínua, a unidade de gaseificação possui dois 
alinhamentos, isto é, enquanto um gaseificador está em ope-
ração, o outro fica na reserva ou pode ser operado paralela-
mente. Os gaseificadores não podem ser operados de forma 
contínua devido ao acúmulo de cinzas nas paredes internas do 
gaseificador. as quais provocam aumento de temperatura e 
pressão. 
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O tempo de operaçao de um gaseificador depende da 
qualidade do cague~ bem como da maneira de operar o gaseifi-
cador. Alta cOncentração de cinzas no cague, e interrupções 
na operação (a gual provoca entupimento dos bicos ejetares de 
oxigênio}, acarretam um curto período de operação. Pouca 
concentração de cinzas no cague, e operação sem interrupções 
acarretam um longo período de operação. Geralmente o tempo de 
operação varia de 5 a 14 dias. A limpeza do gaseificador 
demora no máiimo 1 dia. 
O gaseificador utilizado nesta planta é do tipo Leito 
Fixo. Este termo é usado para significar um leito de com-
bustível suportado por uma grade, ou outro meio, e mantido a 
uma altura constante acima do suporte~ Portanto, as extremi-
dades acima e abaixo do leito estão fixas no espaço, mas no 
interior do leito, o cague move-se lentamente do topo para 
baixo através da zona de gaseificação, e o resíduo acumula-se 
no fundo. Na realidade, este é um leito movimentando-se com 
extremidades fixas, mas Leito Fixo é comumente empregado para 
descrever este tipo de sistema em tecnologia de gaseificação 
(Kirk e Othmer,l957). A grande vantagem do leito fixo, é o 
longo tempo de residência do cogue no gaseificador, o qual 
permite uma grande conversão do carbono. 
O gaseificador ClOlAB opera sob pressão atmosférica e 
com uso de oxigênio para a reação. Devido a estas caracterís-
ticas e as especificações das matérias-primas, os gases do 
gaseificador tem as seguintes especificações garantidas pela 
firma C. OTTO GmbH (BASF, 1982): 
Componente Análise Volumétrica 
co c a. 97 % 
C02 c a. 0,40 % 
H2 ca. 1,00 % 
N2 ca. 1,00 % 
Enxofre ca. 0,40 % 
Ü2 m~. 0,20 % * previsto pela BASF 
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Após o gaseificador, os gases passam pelo filtro manga 
(F101AB) onde as cinzas que foram arrastadas pelo gás são 
retidas. 
Os gases que saem do gaseificador, bem como o próprio 
gaseificador, são continuamente refrigerados. No entanto, os 
gases que saem do filtro manga devem passar pelo trocador 
W101AB antes de serem enviados para o compressor VllO. 
3.4 Unidade de Purificação 
Os gases que saem do trocador WlOlAB vão para o compressor 
VllO onde são pressurizados. Deste modo o CO contaminado está 
pronto para ser purificado. O processo de purificação utili-
zado na planta de CO é baseado na absorção física das impure-
zas (gases ácidos), com metanol sob baixa temperatura e alta 
pressão. Este processo é comercialmente conhecido como Recti-
sol, já mencionado anteriormente. 
3.4.1 Absorção dos Gases Ácidos 
Os gases que saem do compressor VllO (como mostrado na Figura 
3.2), vão para a coluna KllO, mais conhecida como coluna de 
pré-lavagem. Esta coluna possui duas seções: na seção infe-
rior, os gases sofrem uma pré-lavagem com água para reter HCN 
e/ou NH3, os quais podem prejudicar a absorção principal na 
coluna Klll. Os gases que saem desta seção carregam consigo 
uma outra impureza que é a água, a qual precisa ser removida. 
Desta forma a seção superior da coluna KllO se encarrega de 
remover a água da corrente gasosa através do uso de metanol. 
O metanol utilizado vem da coluna Kll2, passa pelos trocado-
res WlllA e WlllB, sendo que determinada quantidade é enviada 
a coluna K110. O metanol que sai da coluna Kl!O está contami-
nado com H20 e é enviado para a destilação na coluna K113. 
Os gases que saem da coluna KllO vão para a coluna 
Klll, onde o metanol absorve os gases ácidos (COz, H2S, COS, 
CSz) do CO. Desta maneira, o monóxido de carbono está purifi-
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cada e pode ser utilizado na síntese do DMF. O metanol utili-
zado na purificação do CO vem da coluna K112~ passa pelos 
trocadores WlllA, WlllB e pela Unidade de resfriamento V120. 
O metanol contaminado com gases indesejáveis passa através 
dos trocadores WlllA e WlllB, e é enviado para a coluna Kll2. 
-3.4.2 Desabsorção doa Gases Acidos 
A remoç&o dos gases ácidos do metanol contaminado, os guais 
são enviados da coluna Klll, como mostra a Figura 3.3, é 
realizado através do uso de calor e da redução de pressão na 
coluna K112. A coluna possui um vaporizador, o W112. o qual 
é operado de forma a manter a temperatura de saída do metano! 
no vaporizador a temperatura de ebulição. Os gases ácidos que 
são removidos pelo topo da coluna K112 contém além dos conta-
minantes e CO, metanol em estado gasoso. Este gás do topo da 
coluna Kl12 passa pelos trocadores W113A, W113B, W113C e 
W113D, onde o metanol é condensado e enviado para o vaso 
acumulador Bll2. Os gases nao condensados no trocador são 
eliminados. No Bll2 são também acumulados o metano! da coluna 
de destilação K113 e o metano! de reposicão. Portanto, o vaso 
B112 é o regulador de refluxo do metano! enviado para a 
coluna Kl12. 
O metanol do fundo da coluna K112, já livre dos gases 
ácidos, é o responsável pela recirculacão do metanol no 
processo. O metanol é recirculado através da bomba PllOAB, 
sendo gue uma parte vai para a coluna K113 e o restante para 
o sistema de absorção. 
3.4.3 Destilação de Metanol 
O metano! contaminado com H20 deve ser recuperado através de 
destilação na coluna K113 (Figura 3.4), onde é alimentado no 
7Q prato. Para ajudar a destilação, um pouco de metano! da 
recirculação é enviado da coluna K112 e entra no topo da 
coluna. 
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A destilaçao é conseguida através da injeção de vapor 
no fundo da coluna, o qual deve manter a temperatura do fundo 
da coluna no mínimo em 100° C. O metanol destilado é conden-
sado nos trocadores W115A e W115E, sendo enviado para o vaso 
acumulador E112. Os gases não condensados nos trocadores são 
eliminados. 
3.4.4 Deacricao dos Equipamentos 
Apresentamos neste item a descrição dos principais equipamen-
tos utilizados no processo de purificação: 
1) K110 
2) K111 
Coluna de pré-lavagem 
0.35 x 5.35 m 
12 e 4 pratos com borbulhador 
Pressão de trabalho = depende da pressão do gás 
Diferencial de pressão ~ O mbar 
Pressão de projeto = 25 bar 
Temperatura de projeto = 50 °C 
Coluna de absorção 
0.5/0.3 x 15.25 m 
anéis pall de 25 mm 
altura de empacotamento = 10 m 
cinco redistribuidores 
Pressão de trabalho = depende da pressão do gás 
Diferencial de pressão ~ O mbar 
Pressão de projeto = 25 bar 
Temperatura de projeto = -10/+50 oc 




Coluna de Desabsorção 
0.5/0.35 x 16.25 m 
anéis pall de 25 mm 
altura de empacotamento - 10 m 
cinco redistribuidores 
vaporizador W112 
Pressao de trabalho ~ atmosférica 
Diferencial de pressão ~ 15 mbar 
Pressão de projeto = 5 bar 
Temperatura de projeto = 100 oC 
Coluna de destilação 
0.3 x 8.1 m 
18 pratos com borbulhador 
Pressão de trabalho ~ atmosférica 
Diferencial de pressão ~ 15 mbar 
Pressão de projeto = 5 bar 
Temperatura de projeto = 120 oC 
Permutador de calor tipo casco e tubo horizontal 
TEMA tipo BFM 
125 tubos internos de 14 x 2500 mrn 
8 passes no tubo 
13,5 m2 de superfície de troca térmica 
Diâmetro do casco é de 324 rnm 
2 trajetos no casco (contracorrente) 
32 chicanas 
Lado interno dos tubos: Pressão projeto = 25 bar 
Temp. projeto - -10 oC 
Lado Externo dos tubos: Pressão projeto = 25 bar 
Temp. projeto = 80 °C 
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6) Wll3 
7) W115 
Condensador de calor tipo casco e tubo horizontal 
TEMA tipo BFM 
80 tubos internos de 14 x 2500 mm 
1 passe no tubo 
9 mz de superfície de troca térmica 
Diâmetro do casco é de 219 mm 
1 trajeto no casco (contracorrente) 
15 chicanas 
Lado interno dos tubos: Pressão projeto = 5 bar 
Temp. projeto ~ 50 oC 
Lado Externo dos tubos: Pressão projeto = 5 bar 
Temp. projeto - 50 oc 
Condensador de calor tipo casco e tubo horizontal 
TEMA tipo BFM 
34 tubos internos de 14 x 2500 mm 
1 passe no tubo 
3,8 m2 de superficie de troca térmica 
Diâmetro do casco é de 168 mm 
1 trajeto no casco (contracorrente) 
22 chicanas 
Lado interno dos tubos: Pressão projeto - 5 bar 
Temp. projeto 50 °C 
Lado Externo dos tubos: Pressão projeto ~ 5 bar 
Ternp. projeto = 70 °C 
Ca..p:1tu.lo 4 
SIMULAÇAO DA PLANTA DE 
MONÓXIIX) DE CARBONO 
Apresentamos neste capítulo a descrição das etapas seguidas 
para montar a simulação da Planta de Monóxido de Carbono, e 
os testes realizados para comprovar a validade do simulador 
utilizado. 
4.1 Estrutura da Simulação 
O simulador utilizado neste trabalho foi o HYSIM, pertencente 
a Hyprotech Ltd. Este simulador é completamente interativo e 
é baseado na estrutura modular não seqüencial, o que permite 
ao usuário uma grande flexibilidade na alimentação das infor-
macões. 
Um simulador comercial não é desenvolvido para um caso 
particular, mas sim para trabalhar de forma genérica. isto é, 
cada caso tem que ser analisado e corrigido no que for neces-
sário. 
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Devido a complexidade da planta de CO, foi necessário 
dividir. a planta em três partes: 
1) Unidade de gaseificação 
2) Absorção e desabsorção dos gases ácidos 
3) Destilaçao 
A absorção, desabsorção e destilação fazem parte do processo 
de purificação e estão interligadas. A necessidade da divisão 
da Planta de CO para a simulação, torna-se mais clara nos 
próximos itens. 
4.2 Escolha do Pacote de Propriedades 
No simulador. a escolha do pacote de propriedades é um dos 
itens mais importantes, pois permite a predição das proprie-
dades termodinâmicas, físicas e de transporte. 
Na simulação da Planta de CO foi necessário o uso de 
dois pacotes de propriedades. Para as unidades de gaseifi-
cação, absorção e desabsorção dos gases ácidos foi escolhido 
a equação de estado de Peng Robinson (PR). Esta escolha deve-
se ao fato de que este pacote é indicado para aplicações em 
indústria petroquímica, óleo e gás. Além disso, componentes 
como H2, Nz, C02, H2S, HzO, CHsOH receberam especial trata~ 
menta para serem utilizados pelo pacote de propriedades PR 
(Hyprotech, 1987). ~ bom salientar no entanto, que para 
sistemas metanol/água, onde a proporção dos dois componentes 
é significativa, o pacote de propriedade PR não pode ser 
aplicado. Esta conclusão foi obtida diante de problemas 
ocorridos na coluna de destilação K113, onde a proporção de 
metanol e água é significativa. Portanto, tivemos que optar 
por outro pacote de propriedades para a destilação, sendo 
escolhido ao invés de uma equação de estado um pacote de 
propriedades que usa um modelo de atividade. O pacote de 
propriedades escolhido foi o de Wilson. Para a escolha deste 
modelo de atividade foi realizado um estudo, o qual é apre-
sentsdo posteriormente. 
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4.2.1 Peng RobinBon 
A escolha deste pacote de propriedades para ser usado nas 
unidades de gaseificação, absorção e desabsorcão de gases 
ácidos, já foi justificada anteriormente_ A equaçãO de estado 
PR, é aplicada a sistemas simples, duas ou três fases com 
grande grau de eficiência e confiabilidade_ Esta equacao é 
aplicada sobre uma faixa de condições amplas? como a mostra-
da abaixo (Hyprotech, 1991): 
PR 
onde: 
Temperatura. oç Pressão. psia 
> -271 °C < 15.000 
A equação de estado PR tem a seguinte forma: 
p = RT _ a 
V-b V(V+b) +b(V b) 




• O. 077796 RTc1 ; 
pci 
(RT ) 2 
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A entalpia e entropia são calculadas rigorosamente pelo 
simulador, o qual utiliza as seguintes relações termodinâmi-
cas: 
onde: 
= Z-l+...l..J.1..f ÕP) -PldV 
RT·-\<"Tv 
• lnz-ln~ +J.1.!( i!P) -.!.Jav . 
p•.R<"TvV 
Para a equação de estado PR, temos: 
H-H"" 
RT 
= Z-1- 1 -fa-Tdallj V+ (2'·'+l)b) 
2'- 5bRT\ dt "\V+ (2°·5 -l)b 
• ln(Z-B)-ln~+ A (.! da)1J Z+(2°· 5 +1)B], 
P 0 21.· 5B a dT .. 1 Z- (2°· 5 -l)B 
ID = gás ideal 
o = estado de referência 
R = constante do gás ideal 
H = Entalpia 
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4.2.2 Wilson 
Embora modelos de equações de estado têm provado serem 
confiáveis na predição de propriedades de muitos sistemas 
líquidos de hidrocarbonetos~ sob uma faixa ampla de condições 
de operação~ suas aplicações tem sido limitadas a componentes 
não-polares ou levemente polares. Sistemas químicos não 
ideais ou polares têm sido manejados tradicionalmente, usan-
do-se modelos duplos. Isto é, uma equacao de estado é usada 
para a predição dos coeficientes de fugacidade da fase vapor 
(normalmente assume-se gás ideal ou a equação de estado de 
Redlich Kwong, apesar da equação de estado da Virial ser 
usada em casos específicos), enquanto que o modelo de coefi-
ciente de atividade é usado para a fase líquida. 
A separação das fases ou razão de equilíbrio K1 para o 
componente i, definido em termos do coeficiente de fugacidade 
da fase vapor e coeficiente de atividade da fase líquida é 




y1 = coeficiente de atividade do componente i 
f 1o :::: fugacidade do estado padrllo do conponente i 
P = press§.o do sistema 
4>1 • coeficiente de fugacidade do componente i 
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Embora para soluçoes ideais o coeficiente de atividade 
é unitário, para a maioria dos sistemas guimicos (não-ideal), 
esta aproximação é incorreta. Os modelos de atividade foram 
desenvolvidos para predizer o coeficiente de atividade dos 
componentes na fase líquida. As correlações deduzidas foram 
baseadas na função energia livre de Gibbs excesso, a qual é 
definida como a diferença entre o valor real da energia livre 
de Gibbs e o valor da energia livre de Gibbs caso a mistura 
fosse ideal, nas mesmas condições de temperatura e pressão. 
Para uma mistura multi-componente consistindo de n~ 
moles do componente i, a energia livre de Gibbs excesso é 
representada pela seguinte expressão: 
(4.9) 
As equações de modelo de atividade existentes no simu-
lador são: Margules, Van Laar~ Wilson, NRTL e Uniquac. Todos 
esses modelos envolvem o conceito de parâmetro de iteração 
binário, os quais devem ser ajustados com dados experimentais 
ou calculados. Estes parâmetros tem sido regredidos baseado 
nos dados de equilíbrio liquido-vapor do DECHEMA (Gmehling e 
Onken, 1977), usando modelo de gás ideal para a fase vapor. 
Afim de selecionarmos o melhor modelo de atividade, 
usamos dados de equilíbrio liquido-vapor do DECHEMA para 
testar os vários modelos. Foram escolhidos três conjuntos de 
dados experimentais do DECHEMA, os quais foram comparados com 
os resultados obtidos no simulador. Os resultados são apre-
sentados nas Tabelas 4.1 a 4.3. 
Como podemos observar nas Tabelas 4.1 a 4.3. a equação 
de Wilson é a que apresenta os menores desvios em todos os 
três conjunto de dados, portanto, justifica-se a sua escolha 
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fob,;Ja 4.! l~lpirdÇ~O do; ~hOS udelo> ~~ atividii.J~ [JI OS dados EJ?HÍHntais obtidos 
~cr Srm e Vemr íHCHm, 1Y;'7) 
HPERI!EHTAL !ARGULEHIEAL VAi LAA!-IDEAL illSOH-IDUL 
X r ti f. X hf. r Hf. X ti f. r Pif. X »it. 
(i l 05 o,mo -o' 0025 -O,~C~2 -C,002~ -~.~02! -0,0024 -~ 1 00!B 
~. 10 o,mv -o,oo~s 010\103 -o, OOli6 o,w~ -O,C~09 c,om 
o ,20 G_.H20 ~,OC5t e,mt ~,mG cmt o ,0~:!2 a,0196 
\•, 3Q 1-,mv o l 016(. v,om 0,~148 0,0216 O,Q111 Q J 0226 
v!~\: ' J"M \t !')L\' o,cm o,vm o,om o,m~ 0,~233 o_.vm 
0,51! o,mo o,t·m v, 0213 O,C2!~ o,mç o,cm 0;~:';{. 
Ç,t.Q ~ c·~~ o,om \i 1C!63 ~,m4 Q191H r,. ~~qR ~;~165 ~~ • .~u~ • J -~·-
. 
Í' !70 v,mç c,vm o, v:~o U7Ç? M13B Y,~;::;: ~~~H2 • J.-'-
0;80 c,wo v,vm v~em C1 r.z16 Ç,QOf! o_.vm ~~m~ 
c ,90 01?&90 ~~om 0 1 0~64 o,om o,om \;,0Q7q 0,0069 
DESVIO !UI O 0,0180 o,om 0,0177 0,0131 o,om 0,0137 
m. DESVIO o,om o,om o,om 0,02J5 o,om o,om 
h f. f'"'"'' r= Yru- htnuu~o 
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HRTL- IDEAL UHIDUAC-IIEAL 
r Di f, X Di f. r Dif. X Di f. r 
-C,V024 -o,vm -O,V\?24 -V/iQ21 
-~ 1 VY01 O,OOll -0,0~~;; o,om 
(',QQ60 Q,CZGi o,oou o,m7 
o, 0150 o,m~ o,om v,om 
0,0269 ~,m4 O 1;263 ~ '-nG . ,~--' 
o,om o,c2~6 ç;~m v_.mfr 
o! 03'()4 0; 0173 o,mt o,m9 
~~~26;. o ,c; 4~ 01Pm º 1 \iJ3{ 
~.ms ii,008:! o,om o! 0082 
Q_.OC6:, C,006ó 0,0074 c; 0067 
o,ou~ 0,0141 0,0171 0,0132 
o,om o,om o,om o,om 
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fab~le 4.2 CotpmçlD d~::; várins ~~dele; JE ;;~i'lidi!de ro• ns ~.;Gos e1perimt~ís obti~"s 
W H~j€5 e ~ilHEf \HC>i~~~~ lP?) 
EXPERJ!EMTAL !ARSULES-IDEAL VAM LAAR-TDEAL i!LSOM-TDEAL 
X y Di f. X Dif. T Di f. X Di f. y Di1. X tif. y 
r,;:m o J 190~ v~vm º! \;ÇÇ :, 010026 o,om o,~cu o,om 
o,mz (;,2220 -0,~'021 -t,0(;~3 -o,om -O,\•i·~2 -O,gi~ -0 1C040 
Q f·',?_\ ! .. -· c,mv 010Cl'"/ {1 1 C'17: v,cm º! 017i º'~vcs o,m~ 
~.om º~~~eo -0 1H10 -~,iiOH -0,0010 -o,om -C,,G~lº -0,0~09 
~.~m o,mv -v~~u -c~r·m -0 10010 -0,0075 -0,0~11 -c, om 
Q10H7b 
~ ,nM, 
"I"''' -1) 1 VO~! -~,0231 -o I COB3 -º 1 ~Z31 -c, oogs -010224 
C,1~H' v,mo ~! \:t7 -0 i'W, ·)-··· r-, ~18: -v, vw ~~vm -v,vm 
" <<M ~~5W 0.~~39 -~,Vlil o,oo~~ -~, C1Z1 o,om -o_.om ~, ... ~, 
0,1~2\r o,m~ LV1V6 -Y,OH6 o~~w -c ,v~16 (·)0\\56 -0~~~07 
o.mo o~~m 0.0387 o,om ºI OJB\' o, 01 ?~ 0]0363 010204 
ç_.mv 0,643~ v,m! -~,V112 r,,om -o,om 0,0212 -o_.c:c•4 
\·,mo o,mo \!,om ~,~036 v_.om c,om v,~!H v,~m 
~~mv o' 9190 v,om o,vm o,om o,om o_.om ~,om 
o,mo 0-'~630 -c,,om -O;OQ2~ -~~om -0,{1022 -o,om -OI&on 
DESVIO !!110 0,011~ 0,0088 0,0108 O,OOBB 0,0098 0,0085 
!AX. DESVIO o,m7 o,om 0,0380 o,m1 o,om 0,0224 
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MRTL -um UMJiUAC-IIEAL 
Di f. X Di f. y Di f. X D!f. 1 
~,vm o,~m ~,vou 0 1 009~ 
-0,0021 -0,0041 -~~~Oií -0,0Ç4i 
0,000~ o,om 0,0007 o,cm 
-~_.OOQB -01001i -0_,0010 -D,O!ii3 
-0 1QOOB -0,007º -\•,0011 -O,QP4 
-o_.om -0,0~24 -0,0~84 -v~mo 
0,0191 -v~m~ 0,017> -o,om 
ú- nr!-:; •J•• .• -c,o~~l' c.' ~~29 -~,me 
c,ow -0,000~ O,OON -0!0015 
o,om ~,0207 0 10m o,~m 
o,mo -~~om o,om -0,0114 
o,om 0,0053 o,om o,om 
o,om o,m4 o,m1 o,vm 
-0,0031 -0,0014 -0,0024 -0,0021 
0,0109 0,0085 O,D!D4 1,0087 
o,mo 0,0224 o,o:m o, 0230 
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T•t,~l• ~.3 Cotpmr,.l'r, dos vários to~~lt~s de ativido.de mos rla~os nperimtm cbtirlos 
por Kohd~~a\'< 1 Su:;i;;, HmJ e Pirk !DECHEnA, Hlil 
HPEII!ENTAl !!ISUlEHIE!l Y!N lMI-IIEAl illSUN- IPEAl 
X y ht. X m. y tif. X m. y Dit. X li f. y 
\,0280 0,1710 -o,om -~,em -~,OQYB -ir,cm -~,oooe -o,om 
Q,r,m o,mo 0,(·011 -C,OV31 C,Oí•! 2 -0,003.L o,om -~,0028 
c,wo l,mo -G 1 \í206 -~,r-m -~,0206 -0,0076 -o_.cm -o,om 
C,HOV o' 4960 o,cm -o,om o,om -l,,C~33 C,0020 -0,0024 
c, 1730 O, í5CO o,oon ~,i'!W 0,00~2 c, OV65 C,O•H9 O,M74 
'd,2385 0,6260 O,OH4 C,Cll~ c,~m ~,Oí13 H!"lU , .... 0,0123 
~)W C;1700 0,Ç:'93 ~, C101 o_.m1 o,~0\'9 c_,C2P ~,em 
D,3485 o,mo c·,r:m ~~0065 c,ms (; ,0063 C,B17 v~om 
' _," < 
V 1 ~ -'' •' o J 7630 ~,om V,\,01.2 O,WB :·,vm o,om o,oot.s 
'~'" C! J U C,7860 G,om O,B\,93 0,056~ v,o~er r:,mt O,V~96 
C·,i82G ~,Bm c,tm O, Oi40 ~,om ~,V136 o,om 0_,0142 
0,6?10 0,~665 c·,cm ~,(i2H ~.om o,om c,om n,om 
V)'i~C 0,9V90 o,om o J 02~·2 o,om O,Wl ~ l 0713 o,om 
Q,sm o_.mo o,:;.m ~,om o,om {•,0219 o~cm o,cm 
O,Bm L mo G,OB7 c~m~ C,Q3~3 o,om 0,0393 o,m9 
DfSYIU !!DID 0,0342 0,01!3 o,om 0,0112 o,mo 0,011~ 
m. mvro 0,0783 c,om 0,0779 o,om 0,0738 o,om 
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HRTl-IDEAl UHIIUAHDEAl 
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como o modelo de atividade a ser utilizado na simulacao da 
coluna de destilação. 
As Figuras 4.1 a 4.3 representam o diagrama de equilí-
brio do sistema metanol/água obtido no simulador utilizando a 
equação de Wilson, e os dados experimentais do DECHEMA. 
Podemos observar que os resultados obtidos pelo simulador se 
ajustam bem aos pontos experimentais para os três conjuntos 
de dados, o que nos demonstra a eficiência do modelo de 
atividade de Wilson para este tipo de sistema. 
A equação de Wilson não pode ser usada em sistemas que 
envolve equilíbrio liquido-líquido. O modelo de atividade 
Wilson tem a seguinte forma: 
onde: 
y1 = coeficiente de atividade do componente i ; 
x 1 = fxaç~o molar do co11tp0nente i na fase liquida i 
T = te~xatura(JO ; 
(4.10) 
N = n6mero total de componentes ; 
ai.j "" par§metro de energ~a independente da temperatura entre 
os componentes i e ;J (cal/gmol-K) ; 
b11 = parlfmetro de energ~a dependente da temperatura entre 
os componentes i e j (cal/ gmol-K) i 
v, =volume do componente i (lítros/gmol) 
>-







* = Pontos Experimentais 
P = 1,013 Bar 
0.20 0.40 0.60 0.80 1.00 
X 
Figura 4.1 Diagramo de equilÍbrio do sistema metanol/ógua obtido 
no simulador, versus dados experimentais obtidos por 
Green e Venner (DECHEMA, 1 977). 
>-
Ca.p.4 - Simulação da Planta de CO pag.42 
1.00 
* = Pontos Experimentais 









0.20 0.40 0.60 0.80 1.00 
X 
Diagrama de equilfbrio do sistema metanol/ água obtido 
no simulador, versus dados experimentais obtidos por 
Huges e Maloney (DECHEMA, 1977) 
>-
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* = Pontos Experimentais 






O. 00 -14-rr;-;-rn..-rTT"rn--rT-rrrr-rn...,.,..;-;-r-n"TT-rrTT"rn...,.,..,...rnrn-J 
0.00 
Figuro 4.3 
0.20 0.40 0.60 0.80 1.00 
X 
Diagrama de equilíbrio do sistema metanol/água obtido 
no simulador, versus dados experimentais obtidos por 
Kohdutova, Suska, Novak e Pick (DECHEMA, 1977) 
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De cálculos da entalpia e entropia do líquido para o 
modelo de atividade é baseado na correlação de CAVETT: 
para Tr1. < 1 : 
(4.11) 




A entalpia e entropia do gás dependem do modelo esco-
lhido para representar o comportamento da fase vapor. Para 
Gás ideal: 
(4.13) 
S =Som= In CVdT +R ln V:z . 
n T V1 
(4.14) 
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4.3 Unidade de Gaaeificaç~o 
Com o pacote de propriedades já definido, podemos começar a 
montar a simulação. Esta unidade é composta pelo gaseifica-
dor, filtro e trocador de calor. Na realidade, devido a 
complexidade do modelo do gaseificador, não foi possível 
simular o gaseificador (ClOl) de uma maneira rigorosa. Os 
efeitos de transferência de calor, reações da combustão, 
tipo, forma e condições de operação do gaseificador são 
peculiares e tornam difícil a simulação do gaseificador 
através do simulador. Como o objetivo do trabalho é fazer o 
estudo paramétrica do processo de purificação do co. optamos 
por simular o gaseificador de uma forma simples, a qual nos 
fornece os produtos do gaseificador levando em consideração 
as especificações garantidas pela C. Otto Gmbh (BASF, 1982). 
A simulação do_gaseificador é descrita no próximo item. 
É bom salientarmos que devido ao tipo de simulação do 
gaseífícador, a simulação do filtro e trocador não foi neces-
sária, já que para o estudo paramétrica do processo de puri-
ficação o que interessa é a composição dos gases que saem do 
gaeeificador, não levando em consideração o balanço energéti-
co e o arraste de cinzas pelo gás. 
4.3.1 Gaaeificador 
O simulador possui reatores do tipo estequiométrico, equi-
líbrio, Gibbs, CSTR e PFR, os quais no entanto, não são 
totalmente aplicáveis ao caso em estudo. A solução foi usar 
uma combinação destes tipos de reatores. Os reatores utiliza-
dos foram o de Gibbs e o estequiométrico. Com o reator de 
Gibbs foi reproduzido a produção dos gases CO, C02, H2 e 02. 
Os gases derivados do enxofre (HzS, COS e CSz) são repro-
duzidos através de um reator estequiométrico. 
A seguir é descrito as reacOea que envolvem a gasei-
ficação, bem como a estrutura dos doia reatores utilizados. 
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4.3. L 1 Reações da Gaseificação 
As reações básicas envolvidas são (Ils1ey, Littlewood e 
Thring, 1962): 
c + Ü2 .. C02 ( 1) 
c + ~02 .. co (2) 
c + HzO .. co + H2 (3) 
c + 2H20 .. C02 + 2H2 (4) 
As reaçOes 1 e 2 são as principais oxidações e reações de 
produção dos gases, e são fortemente exotérmicas. 3 e 4 são 
as duas reações endotérmicas, sendo gue a reação 3 é predo-
minante a temperaturas acima de 1000° C, enquanto que a 
temperaturas entre 500 e 600° C a reaç~o 4 predomina. Nas 
temperaturas intermediárias, as proporções formadas de CO e 
COz variam. 
Em adição as reações heterogêneas discutidas acima, há 













O mecanismo de formaçao dos gases do e~xofre CH2S, COS 
e CSz) tem sido estudado, mas até o momento as reações que 
ocorrem durante a gaseificação com o enxofre não são total-
mente conhecidas (Kelly, 1981). Para podermos utilizar o 
reator estequiométrico do simulador, consideramos gue ocor-
rem as seguintes reações com o enxofre: 
s + H20 .. H2S + l>Oz ( ô) 
5 + co .. c os (9) 
zs + c "' CS2 (10) 
Devido as impurezas do combuatível a ser gaseificado, 
outras reações podem ocorrer durante a gaseificação. As 
reações acima apresentadas, no entanto, são as mais signifi-
cativas e necessárias para a simulaçao. 
Cap.4 - Simulação da Planta de CO pag.47 
4.3.1.2 Reatores de Gibbs e Eatequiométrico 
No reator de Gibbs assume-se que a corrente de saida está em 
equilíbrio fisico e químico. Neste tipo de reator. não é 
necessário o conhecimento da estequiometria da reação. A 
composição da mistura resultante é calculada baseada na 
condição de que a energia livre de Gibbs do sistema reagente. 
no equilíbrio, tem o seu valor minimo. 
O reator estequiométrico é um reator de conversão. A 
conversão dos componentes tem que ser fornecida para cada 
reação. 
Através das especificações da matéria-prima 1 , do uso 
dos reatores de Gibbs e Estequiométrico e das especificações 
garantidas pela firma C. Otto Gmbh para os gases do gaseifi-
cadorz, a simulação tornou-se possível. 
É bom salientarmos que a simulação do gaseificador 
levou em conta somente o balanço de massa, sem se preocupar 
com o balanço energético. Devido a complexidade do gasei-
ficador. o balanço energético não foi considerado, já que o 
interesse está somente na composição dos gases efluentes do 
gaseificador. 
Desta forma a composição dos gases que irão para o com-
pressor VllO já estão simulados. 
4~4 Absorção dos Gases Ácidos e Recuperação do Solvente 
A simulação da absorção dos gases ácidos e recuperação do 
solvente é apresentada nos próximos itens. 
4.4.1 Compressor e Bombas 
Estes equipamentos são de fácil simulação, já gue possuímos 
todos os dados necessários. O compressor VllO é considerado 
2Vide item 3.2 - Especificação das matérias-primas e do 
CO produzido 
2Vide item 3.3 - Unidade de Gaseificação 
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como uma operaçao adiabática e a eficiência é assumida como 
75%. As bombas Plll e P113 são também calculadas com uma 
eficiência de 75%. Como a pressão de entrada e saída destes 
equipamentos é conhecida, a temperatura da corrente e potên-
cia do equipamento é calculada automaticamente. Somente para 
a bomba PllO a eficiência é calculada, já que possuímos além 
da pressão a temperatura de entrada e saída deste equipamen-
to. Com uma eficiência de 45% para a bomba P110, conseguimos 
reproduzir os dados da planta. 
4.4.2 Unidade de resfriamento (V120) 
~a unidade utilizada para resfriar o metanol (V120), a qual 
no simulador é descrita através do uso de um trocador de 
calor (de um lado somente). A corrente de entrada é resfriada 
ou aquecida para as condições de saída requeridas. Para este 
e~uipamento fornecP.mos a temperatura e pressão de saída gue 
queremos para o metanol, a qual é correspondente aos valores 
encontrados na planta. O simulador calcula qual o fluxo 
energético necessário para conseguir as condições de saída. 
4.4.3 Vaso Acumulador (B112) 
Esta operação é representada no simulador por um simples 
misturador. A operação do misturador combina duas ou mais 
correntes de entrada para produzir uma única corrente de 
saída. Um completo balanço de energia e massa é produzido 
nesta operação. Neste caso as propriedades das correntes de 
entrada para esta operação são conhecidas (temperatura, 
pressão e composição), e portanto, as propriedades da corren-
te de saída são calculadas automaticamente pelo simulador. 
4.4.4 Trocadores de Calor 
O simulador possui diversos procedimentos para cálculo de 
trocador de calor. A condensação e vaporização são manejadas 
de forma rigorosa. A perda de carga através do trocador pode 
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ser fornecida ou calculada, assim como o coeficiente global 
de troca térmica. Usamos primeiramente o simulador para 
calcular a perda de carga dos trocadores. Os resultados para 
o trocador Wlll, Wl13 e Wl15 são mostrados nas Tabelas 4.4 a 
4.6. O coeficiente global de troca térmica não foi calculado 
devido a falta de informações sobre as temperaturas interme-
diárias dos trocadores. Possuímos somente a temperatura de 
Hntrada e saída para cada conjunto de trocadoress. 
Como vamos simular cada conjunto de trocadores de calor 
como fossem somente um trocador, a perda de carga calculada 
nas Tabelas 4.4 a 4.6 deverá ser multiplicada pelo número de 
trocadores. 
Para a simulação usamos os resultados da perda de carga 
calculados anteriormente, e instalamos os trocadores para 
calcular a pressão da corrente de saída. 
Colunas 
Estas operações são as mais importantes do processo, devendo 
a simulação ser a mais realista possível. O simulador Hysim 
foi planejado para simular todos os tipos de colunas. O 
método utilizado (Russel, 1983), é uma combinação de técnicas 
existentes, pertencendo a classe •inside-outside• de métodos 
originados por Boston. 
A eficiência de Murphree modificada é usada pelo simu-
lador, para cada estágio. Outro detalhe importante é que o 
cálculo da coluna é feito através de estágios, sendo desta 
forma necessário para as colunas de recheio o valor da HETP 
(altura de empacotamento equivalente a um prato teórico). Nos 
próximos itens é discutido a simulação das colunas. 
~onjunto de trocadores corresponde ao mesmo tipo de 
trocador colocado em serle, por ex.: WlllAB corresponde a 
dois trocadores W111 em série. 
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Tabela 4.4 Especificação do Trocador de Calor Wlll 
HYSIM 
Nome da Operação: W111AB 
ESPECIFICAÇÃO 
Trocador (TEMA) Tipo EFM 
DADOS DO LADO DO TUBO DADOS DO LADO DO Cl\SCO 
Passes 8,0000 Trajetos 2,0000 
Fat. Incrust. 0,0000 Fat. Incrust. 0,0000 
Tubos/Casco 125,0000 Diâmetro 
' 
324,0000 mm 
Are a 13,5000 mz 
Dados do Tubo: Dados da Chicana: 
Comprimento 2,5000 Metros Tipo Simples 
D.E. 17,1450 ffi!ll Orientação Vertical 
Espessura 1,6510 mm Corte 16,0000 
Passo 23,8130 nun Espaçamento 70,0000 mm 
Orientação Horizontal 
Disposição 30,0000 o 
DADOS DE ENTRADA ------ LADO DO CASCO -------- LADO DO TUBO ----------
Nome da Corrente MET_Kl11 MET_PllOA 
Pressão Bar 11,8332 17,2133 
Fluxo Kg/h 2917,7808 2937,6199 
DADOS DE SAÍDA -------- -------- -------
Nome da Corrente MET_W111 MET_ PllOW 
Pressão Bar 11,7758 16,7017 
Flu.xo Kg/h 2917,7808 2937,6199 
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Nome àa Operação: W113ABCD 
ESPECIFICAÇÃo 
Trocador (TEMA) Tipo BFM 











DAOOS DE ENTRADA 
















DADOS DE SAÍDA --------
Nome da Corrente GNC_W113A 
Pressão Bar 1,0990 
Fluxo Kg/h 1077,7024 
DADOS DO LADO DO CASCO 
Trajetos 1,0000 
Fat. Incrust. 0,0000 
Diâmetro 219,0000 mm 
Área 9,0000 m2 




Espaçamento 150,0000 mm 
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Tabela 4.6 Especificação do Trocador de Calor W115 
HYSIM 
Nome da Operaçgo: W115AB 
ESPECIFICAÇÃo 
Trocador (TEMA) Tipo BFM 











D.ADOS DE ENTRADA 

















DADOS DE SAlDA --------
Nome da Corrente MET_W115 
Pressão Bar 1,0627 
Fluxo Kg/h 70,3613 
DADOS DO LADO DO CASCO 
Trajetos 1,0000 
Fat. Incrust. 0,0000 
Diâmetro 168,0000 mm , 
Are a 3,8000 m2 




Espaçamento 100,0000 mm 
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4.4.5.1 Colunas de Absorcao 
As colunas a serem simuladas são a KllO e Klll, as quais são 
as responsáveis pela absorção dos gases ácidos. Quando come-
çamos a obter os primeiros resultados da simulação destas 
colunas, observamos que a temperatura de saída do metano! da 
coluna Klll estava totalmente diferente dos dados encontradoA 
na planta. Estudamos o caso e concluímos que o modelo de 
cálculo do simulador para este tipo de coluna de absorção, 
não considera rigorosamente os efeitos térmicos associados 
aos calores de absorção, transferência de calor entre as 
correntes de líquido e gás, evaporação e condensação do 
solvente. Para o balanço de massa da coluna, o cálculo da 
eficiência corrige as distorções decorrentes da hipótese de 
equilíbrio para os estágios. Desta forma uma correção no 
balanço energético da coluna Klll deverá ser efetuado. 
a) Cálculo da Eficiência: 
A solubilidade e velocidade do gás e do líquido, viscosidade, 
mecanismo de absorção, bem como o tipo de recheio ou prato 
são alguns dos fatores que afetam a eficiência das colunas. O 
cálculo da eficiência através dos métodos de transferência de 
massa, ou o uso de alguma correlação empírica pode ser usado 
na predição da eficiência. 
Uma outra alternativa para predizer a eficiência é usar 
o próprio simulador, isto é, com os dados de balanço de 
massa e energia da coluna. a eficiência no simulador é modi-
ficada até que o balanço de massa para a coluna simulada se 
iguale aos dados reais. Este é o método que utilizamos para 
predizer a eficiência das colunas de absorção. Como não 
possuímos informações seguras sobre o 
colunas, para a Planta de CO. usamos 
Planta Piloto. 
Os dados utilizados são de uma 
balanço de massa nas 
os dados obtidos de uma 
Planta Piloto de Gasei-
ficação e Purificação de Carvão localizada na Universidade da 
Carolina do Norte (Kelly, 1981). Possuímos os dados de balan-
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ço de massa e energia para a coluna de absorção, a qual usa o 
mesmo processo que o da Planta de CO para a purificação do 
gás (Processo Rectisol). Os componentes do gás a ser purifi-
cado, bem como as condições de operação da coluna, são seme-
lhantes ao da Planta de CO. 
Corno o simulador, como citado anteriormente. possui um 
modelo simples de cálculo para o balanço energético, para 
este tipo de sistema, a soluçao foi corrigir o balanço ener-
gético da coluna manualmente e deste modo determinarmos a 
eficiência da coluna. Adicionamos à coluna de absorção uma 
corrente de energia a qual manipulamos para obtermos a tempe-
ratura correta do metanol na saida da coluna. 
As Figuras 4.4 a 4.7 mostram os resultados das simu-
laçOes para quatro condições de operações diferentes. A 
composição da corrente gasosa que sai da coluna de absorção 
na Planta Piloto é representada nas figuras por SWEET_GAS, 
enquanto que a composição calculada pelo simulador, para 
determinada eficiência, é representada nas figuras por SG_SI-
MULADO. A eficiência foi determinada levando em consideração 
a composição de C02, isto é, fomos mudando a eficiência dos 
estágios no simulador até conseguirmos reproduzir o mesmo 
resultado de composição de C02 que o encontrado na Planta 
Piloto. O dióxido de carbono (C02) é o contaminante em maior 
quantidade encontrado na corrente de gás a ser purificada, 
além de sua solubilidade em metanol ser menor do que a maio-
ria dos outros gases ácidos (Tabela 2.4). Por estes motivos é 
que escolhemos o C02 como componente chave na determinação da 
eficiência para a coluna de absorção. 
Como mostrado nas Figuras 4.4 a 4.7, a eficiência da 
coluna de absorção mudou para cada caso. No entanto, esta 
variação de 50 à 66% era esperada, já que as condições de 
operação para cada caso são diferentes. Para a coluna de 
absorção da Planta de CO optamos por fazer a média destas 
SWEET _GAS-
-MEOH 1 
122, 5 Kg/hl------c 






2 Coluna Absorção AM!_30 






Eficiência = 50.00 % 
MEOH_F-
COMP. (% Molar) SOUR_GAS MEOH SWEET_GAS 
C02 21 '6000 0.0000 1 .1600 
H2S 0.9096 0.0000 0.0176 
c os 0.0423 0.0000 0.0032 
MEOH 0.0000 100' 0000 0.0000 
H2 33' 1700 0. 0000 13.1900 co 21 '0600 0.0000 28.1800 
N2 18.5000 0.0000 21.8900 
CH4 I , 6400 0.0000 1 '9500 
~ Met anal 
= Gás f1c I do 
=Fluxo _Energético 
= Gás Purificado 
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SWEET _GAS -+ r 
/ "' 
1 
2 Coluna Absorção AMI_35 
Pressao Absorção = 28.40 Bar 
6 
Eficiência = 53.02 I. 
7 
/ 
I MEOH_F ----+ 
SOUR_GAS MEOH SWEET_GAS 
28' 0100 0.0000 0.9500 
0.8072 0.0000 0.0371 
0.0450 0.0000 0.0034 
0.0000 100.0000 0.0000 
33' 1900 0.0000 45.5000 
20.2000 0.0000 27.8500 
15 .7000 0.0000 23.2300 


















22, 1 Kg/h 
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SWEELGAS -+ r 
" 
/ 
Coluna Absorção AM!_36 
Pressão Absorção= 21.50 Bar 
Eflclencla = 65.65% 
l, MEOH_F---+ 
SOUR_GAS MEOH SWEET_GAS 
20.9000 0.0000 0.1200 
0.8918 0.0000 0.0682 
0. 0476 0.0000 0.0038 
0.0000 100.0000 0.0000 
33' 4400 0.0000 44.3100 
17.0300 0.0000 20.5800 
26' 1900 0.0000 33.0100 










































SWEET _GAS -> 
Coluna Absorção AMI_37 
Pressão Absorção= 31.80 Bar 




SOUR_GAS MEOH SWEET_GAS 
25.0500 0.0000 0.6400 
0.8631 0.0000 0.0405 
0.0475 0.0000 0.0027 
0.0000 100.0000 0.0000 
38.9300 0.0000 54.9600 
18.8100 0.0000 23.9200 
14.8200 0.0000 19.3000 










Figura 4.7 Cálculo da Eficiência Através da Simulação da Coluna de Absorção AMI_37 
Cl 
o 
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quatro eficiências. Portanto, a eficiência para cada estágio 
da coluna de absorção Klll a ser simulada é .56~18%. 
Este cálculo de eficiência é para a absorção principal 
(coluna K111), mas devido a falta de informações vamos extra-
polar este valor para a parte superior da coluna K110 (seca-
gem dos gases com metano!). Esta extrapolação não prejudicará 
a simulação, já que o valor encontrado para a eficiência 
(56,18%), é um valor razoável para colunas de absorçao. 
Encontramos na literatura (Perry, Green e Maloney, 1984), 
indicações de que a eficiência para colunas de absorção varia 
entre 50-100%. 
Para a parte inferior da coluna K110 (lavagem com 
água), usamos um valor de 50% para a eficiência. Este valor é 
a eficiência mínima encontrada para colunas de absorção na 
literatura. Esta aproximaçã.o não prejudica a simulação, já 
que a função principal desta coluna é simplesmente remover 
HCN e NHs, os quais se encontram na corrente em pequenas 
quantidades. Simulamos com eficiências diferentes esta seção 
da coluna e observamos que não ocorria grandes modificações 
em seu comportamento, portanto esta aproximação é válida. 
b) Correção do balanço energético da coluna K111 
O projeto de uma coluna de absorção de gases é complicada 
devido aos efeitos térmicos associados aos calores de ab-
soroão, transferência de calor entre as correntes de líquido 
e gás, evaporação e condensação do solvente. 
Várias alternativas para corrigir o balanço energético 
da coluna Klll foram estudadas~ mas devido as complicações de 
cada caso. optamos pela correção do balanço energético atra-
vés da adição de energia ã coluna. Como possuimos dados a 
respeito da planta de CO em várias condições de operaoão~ 
simulamos este~ casos e adicionamoa uma corrente de energia a 
coluna Klll para corrigir a temperatura do metanol. Desta 
forma possuímos várias simulações corrigidas de forma manual, 
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a qual nos fornece a taxa de energia necessária para cada 
caso. A Tabela 4.7 apresenta a.taxa de energia para as várias 
condições de operação, bem como os valores das variáveis que 
consideramos como sendo as que possuem maior influência na 
temperatura do metanol. 
Tabela 4.7 Taxa de energia necessarla para correção 
da temperatura do metanol na saída da Klll 
Nome da Energia VL VG TL To 
Simulação KJ/h Kg/h Kg/h o c o c 
A030781 24350 1804,10 159,982 -9,0 19,33 
A160781 25525 1767,01 124,720 -7,5 20,00 
A1820781 26230 1881,04 139,931 -9,0 21,50 
A080781 26750 1814,80 124,596 -9,0 17,00 
A090781 26800 1805,56 109,501 -9,5 19,00 
' 
A020781 27330 1763,78 139,969 -9,8 19,10 
A060781 29265 1805,65 139,700 -9,6 18,00 
A050781 29050 1837,03 149,680 -9,5 17,25 
A1920781 33550 1930,73 135,168 -8,0 24,00 
A060191 54000 3436,60 364,131 -8,3 22,70 
A070191 58200 3438,47 362,599 -8,7 23,30 
A080191 60900 3437,45 350,802 -8,5 22,00 
A100191 62300 3469,81 190,973 -9,3 23,30 
A050191 63000 3369,99 361,042 -9,3 23,70 
A150191 67250 3452,49 180,430 -8,7 23,70 
A120191 70230 3458,79 190,920 -10,0 23,30 
A160191 70530 3438,39 181,550 -8,7 23,30 
Cada simulaçao (ex.: A030781) corresponde à condições 
de operação de determinado período, dia, mês e ano. 
O próximo passo foi achar uma correlaçao que nos 
forneça a correção da taxa de energia automaticamente. Esta 
correlação deve conter as variáveis citadas na Tabela 4.7, as 
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quais são consideradas como serido as variáveis que possuem 
maior influência na temperatura do metanol na saída da Klll. 
No pacote estatístico do SAS encontram-se vários méto-
dos que produzem a estimativa dos parâmetros de um modelo 
linear ou não linear. Para este caso usamos o NLIN. método de 
regress~o não linear, o qual produz a estimativa dos parâme-
tros de um modelo através da minimização da soma dos erros ao 
quadrado. No NLIN há vários métodos iterativos que podem ser 
usados na estimativa dos parâmetros. Optamos em usar o método 
da Secante, o qual estima as derivadas do modelo a ser usado. 
Este método é também chamado de método da Falsa Posiccto, ou 
método DUD. É bom salientar que a expressão da correlação, ou 
melhor, o modelo não linear e os valores iniciais para os 
parâmetros devem ser fornecidos. 
Como o modelo não linear tem que ser fornecido, tenta-
mos vários modelos, mas o que apresentou melhores resultados 
é o descrito a seguir: 
FE ~ K1xVG + K2xVL + K3xVGxVLx(TL-TG), (4.15) 









vazl'io de gás 
(KJ/Kg); 
( KJh/oCKg2) ; 
( Kg/h); 
- vazão de líquido (Kg/h); 
- temperatura do líquido (o c); 
temperatura do gás (o c); 
- taxa energética (KJ/hl. 
Através deste modelo e com ajuda do método NLIN, os 
parâmetros Kl, K2 e K3 foram estimados. A seguir apresentamos 
os valores estimados e os seus respectivos desvios: 
Parâmetro Valor Desyjo Padra.o % Desvjo 
K1 -125,6220695 20,498256852 16,32 
K2 21,4860410 1,011696445 4,71 
K3 -0,0007912 0,000149860 18,94 
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Na Tabela 4.8 é apresentado os resultados. Podemos 
observar que os desvios são na maioria dos c"asos inferiores a 
10%, o que nos mostra que a correlação é adequada para as 
condições de operação da Planta de CO. 
Tabela 4 8 Taxa de Energia Calculada pela Correlação . 
Nome da Simulação FE FEA..JUSTADO % Desvio 
A030781 24350 25135 3 3 22 
A160781 25525 27093,7 6 15 
A1820781 26230 29189,7 11,28 
AOB0781 26750 27992,5 4,64 
A090781 26800 29497,1 10,06 
A020781 27330 ?5958,7 5,02 
A060781 29265 26755,6 8,57 
. 
A050781 29050 26487,3 8,82 
A1920781 33550 31111,3 7,27 
A060191 54000 58790,2 8,87 
A070191 58200 59896,9 2,92 
A080191 60900 58889,5 3,30 
A100191 62300 67654,3 8,59 
A050191 63000 58822.1 6,63 
A150191 67250 67484,0 0,35 
A120191 70230 67730,9 3,56 
A160191 70530 66876,1 5,18 
É bom salientar que somente a coluna Klll precisa de 
correçao, já que é a coluna onde os efeitos térmicos da 
absorção são mais significativos. A correlação foi programada 
com ajuda da calculadora {linguagem de programação própria do 
simulador), sendo automaticamente corrigida quando alguma de 
suas variáveis muda de valor. 
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c) Cálculo da HKTP 
Esta informação é necessária para as colunas que possuem 
recheio, já que no simulador o cálculo é feito através de 
estágios. Para o cálculo da HETP (altura de empacotamento 
equivalente a um prato teórico), usamos os valores que se 
encontram no Perr1 s Chemical Engineer' s Handbook (Perry, 
Green e Maloney, 1984), os quais são mostrados na tabela 
abaixo: 
Tabela 4.9 Cálculo da HETP 
Tamanho do Recheio 
mm (in) 
25 ( 1) 
38 (1>,;) 
50 ( 2) 
75 (3) 
H E T P 
m 
0,4 - 0,5 
0,5- 0,7 
0,7- 0,9 
0,9 - 1,0 
Estes valores são aplicados à sistemas de absorção e 
desabsorção, onde ocorre somente absorção ou desabsorcão 
física dos gases. 
4.4.5.2 Coluna de Deaabaorção 
Para simular a coluna de desabsorção Kll2, foi necessário 
obter informações sobre a eficiência e o valor da HETP. 
O cálculo da HETP é obtido diretamente da Tabela 4.9, 
apresentada no item anterior. 
Para o cálculo da eficiência, encontramos na literatura 
(Perry, Green e Maloney, 1984), uma correlação empírica 
desenvolvida por a Connell obtida a partir de dados práticos, 
a qual aplica-se à sistemas de hidrocarbonetos e nao hidro-
carbonetos. A eficiência é calculada em função da volatilida-
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de relativa e da viscosidade da alimentação, as quais são 
avaliadas na temperatura média aritmética dos valores do ~opo 
e base da coluna. 

















·~ ~ ' Volatividade Relativa do Componente Chove X Viscosidade do Alimentaç:êlo, cp " 
Figura 4.8 Correlação de O'Connel 
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Para a coluna Kll2, a temperatura do topo é de 63,6° C 
e da base 59o C. Portanto, a temperatura média é de 66,3° C. 
Na Tabela 4.10, apresentamos valores da viscosidade e compo-
sição da corrente de alimentação da coluna Kll2. 
Tabela 4.10 Viscosidade e Composição da Corrente de Ali-
mentação da Coluna K112 
DESCRIÇÃO UNIDADE ALIMENTAÇÃO VAPOR LÍQUIDO 
Temperatura o c 66,3000 66,3000 66,3000 
Pressão Bar 1,1055 1,1055 1,1055 
Viscosidade Cp ---- ---- 0,3254 
COMPONENTES ALIMENTAÇÃo VAPOR -LIQUIDO 
H2 Fração Molar 0,00 0,03 0,00 
H20 .. 0,09 0,01 0,09 
N2 .. 0,01 0,20 0,00 
02 .. 0,00 0,06 0,00 
co .. o, 18 6,82 0,00 
C02 .. 0,05 1,75 0,00 
H2S .. 0,04 1,08 0,00 
CS2 .. 0,18 0,31 0,18 
c os .. 0,01 0,17 0,00 
Metanol .. 99,44 89,57 99,73 
HCN .. 0,00 0,00 0,00 
Amônia .. 0,00 0,00 0,00 
Os cálculos da volatilidade relativa sao descritus a 
seguir. 
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A volatilidade relativa é definida como: 
(4.16) 
onde: i e j sao os componentes; 
Y é a fração molar na fase vapor; 
X é a fração molar na fase líquida. 
Dos componentes ácidos presentes na corrente de alimen-
tação (C02, HzS, COS e CSz), o CSz é o mais difícil de ser 
removido da corrente. Desta forma, escolhemos o CSz como 
componente chave para o cálculo da volatilidade relativa. 
Portanto para i = CS2 e j = Metanol, a volatilidade 
relativa é calculada como: 
0,31/0,18 
89,57/99,73 
... 1,917 . 
Desta forma, o produto volatilidade relativa x viscosi-
dade de alimentação = 0,62. Através deste valor e com ajuda 
da Figura 4.8, encontramos para cada estágio da coluna K112 
urna eficiência de 55% . 
Podemos observar, que este valor é próximo ao valor 
encontrado para a coluna de absorção Klll, o que demonstra 
que os resultados estão coerentes, já que a desabsorção é o 
processo inverso da absorção. 
4.4.5.3 Coluna de Destilação 
Para simular esta coluna precisamos conhecer o valor da 
eficiência dos estágios, o qual é totalmente diferente dos 
valores apresentados anteriormente. 
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A Figura 4.9 apresenta valores de eficiência para 
destilação do sistema metanol/água em função da velocidade 
superficial do vapor, obtidos por Kastanek e Standart (Perry, 
Green e Maloney, 1984). A coluna na gual foram obtidos esses 
valores, opera a pressão atmosférica e possui pratos com 
borbulhador. Através deste gráfico conseguimos obter a efi-
ciência para a coluna Kll3, a qual também opera a pressão 
















Ut, Velocidade Superficial do Vapor (fl/s) 
Figura 4.9 Cálculo de eficiência paro sistemas metanol/éguo 
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A Tabela 4.11 apresenta valores da vazão de vapor para 
os diversos .estágios da coluna K113, obtidos com ajuda do 
simulador, bem como a velocidade superficial do vapor. 
Tabela 4.11 Vazão e Velocidade Superficial 
do Vapor na Coluna K113 
VAZÃO DE VAPOR 
NÚMERo 
ESTÁGIO Kg/h m3jh 
1 70,36 57,840 
2 69,56 57,284 
3 69,50 57,277 
4 69,43 57,266 
5 69,34 57,252 
6 69,21 57,233 
7 69,06 57,198 
8 72,41 60,330 
9 72,43 60,373 
10 72,37 60,366 
11 72,26 60,348 
12 72,01 60,310 
13 71,47 60,229 
14 70,32 60,056 
15 67,78 59,695 
16 62,13 58,968 
17 50,52 57,621 
18 38,40 56,445 
-
I VAZAo DE VAPOR MEDIO I 58 672 I • 
ÁREA DA COLUNA K113 0,08240 mz 
VELOCIDADE SUPERFICIAL 0,19779 m/s 
DO VAPOR 
0,64892 ft/s 
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Através -da velocidade superficial do vapor na coluna e 
da Figura 4. 8, encontramos uma eficiêricia de 93_, 3% para cada 
estágio da coluna K113. 
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4.5 Teste de Validade do Simulador 
Antes de efetuarmos a análise paramétrica do processo de 
purificação da Planta de Monóxido de Carbono, devemos verifi-
car, se o simulador pode ser utilizado para este tipo de 
sistema, e se a correlação utilizada na correção do balanço 
energético da coluna de absorção é eficiente. 
A coluna de absorção Klll possui grande importância 
dentro d~ Planta de CO_ Esta coluna, como descrito anterior-
Com mente, precisou ser corrigida no seu balanço energético. 
o intuito de verificar a confiabilidade do simulador 
este tipo de coluna, utilizamos dados experimentais 
para 
de uma 
Planta Piloto, e comparamos os resultados obtidos pelo simu-
lador com os dados experimentais da própria Planta Piloto e 
do programa MCOMP, desenvolvido por Kelly (Kelly, 1981). Os 
resultados s~o apresentados no item 4.5.1. 
Utilizando os dados coletados na Planta de CO da BASF 
Química da Bahia, simulamos todo o processo de Purificação de 
CO e com isto conseguimos comparar os resultados obtidos pelo 
simulador com os dados coletados na Planta. No item 4.5.2 
apresentamos os resultados desta comparação. 
4.5.1 Dados Obtidos da Planta Piloto 
Através dos dados experimentais da Planta Piloto 5 podemos 
simular uma coluna de absorção e verificar se o simulador 
produz resultados satisfatórios. 
Os dados utilizados são de uma Planta Piloto de Gasei-
ficação e Purificação de Carvão locali~ada na Universidade da 
Carolina do Norte (Kelly, 1981). Possuimos os dados de balan-
ço de massa e energia para a coluna de absorção, a qual usa o 
mesmo processo da Planta de CO para purificação do gás (Pro-
cesso Rectisol). Os componentes do gás a ser purificado, bem 
como as condições de operação da coluna~ são semelhantes ao 
da Planta de CO. 
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Da Tabela 4.9 calculamos o valor do HETP para a coluna, 
enquanto que a eficiência é a mesma da Kll1. O balanço ener-
gético, como explicado anteriormente, deverá ser corrigido. 
Para a correção do balanço energético desta coluna, 
utilizaremos a correlação apresentada anteriormente para a 
coluna K111. O modelo não-linear encontrado anteriormente 
será utilizado, mas os valores dos parâmetros K1, K2 e K3 
deverão ser estimados novamente através dos dados experimen-
tais da Planta Piloto. 
A Tabela 4.12 apresenta a taxa de energia necessária 
para as diversas condições de operação, e o valor das variá-
veis que fazem parte da correlação. 
Tabela 4.12 Taxa de energia necessária para a correção da 
temperatura do metanol na saída da coluna 
(Planta Piloto) 
Nome da Energia VL VG TL TG 
Simulaca.o Kj/h Kg/h Kg/h o c o c 
AMI 36 4615 146,670 22,0612 -35,767 14' 1667 
AMI 30 5010 122,483 22,4235 -36,739 12,2444 
At1I 35 5810 145' 659 22,4073 -37,950 12,1444 
AMI 37 7490 143,639 21,6480 -37,961 15 '5111 
Os valores e desvios estimados para os parâmetros K1, 
K2 e K3, para os dados experimentais da Planta Piloto apre-
sentados na Tabela 4.12, sao: 
Earâme:tr:Q 1!:alQ:r Qes~iQ Eadrão & Qe:sYiQ 
K1 328,1617668 14,774645703 4,50 
K2 -423,7054091 10,081303991 2,38 
K3 -0,3682651 0,007809111 2,12 
Na Tabela 4.13 apresentamos os resultados da taxa de 
energia ajustada através da correlaç~o e os respectivos 
desvios. Podemos observar que os desvios são pequenos e 
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portanto a correlaçao com os novos valores dos parâmetros é 
adequada para as condições de operação da Planta Piloto. 
Tabela 4.13 Taxa de Energia Calculada pela Correlação 
(Planta Piloto) 
Nome Simulação FE F"EA.nJS:TADO % DESVIO 
AMI 36 4615 4595,48 0,42 
AMI 30 5010 5005,45 0,09 
AMI 35 5810 5847,81 0,65 
A.MI 37 7490 7475,47 0,19 
Nas Figuras 4.10 a 4.13 é apresentado a simulaça0 dos 
vários casos: AMI_30SC, AMI_35SC. AMI 36SC e AMI_37SC, os 
quais representam as diversas condiç~es de operação da Planta 
Piloto. Podemos observar através das Figuras, que nestas 
simulaçôes o balanço energético da coluna não foi corrigido. 
As Figuras 4.14 a 4.17 apresentam a simulação dos 
mesmos casos: AMI_30, AMI_35, AMI_36 e AMI_37, no entanto, 
para estes casos foi criado uma taxa de energia para corrigir 
o balanço energético da coluna através da correlação acima 
descrita. 
Os dados das correntes de entrada MEOH e SOUR_GAS, 
pressão da coluna e altura de empacotamento foram obtidos da 
Planta Piloto. 
Nas Tabelas 4.14 a 4.17, encontram-se os resultados da 
composição da corrente gasosa e temperatura do metanol que 
saem da coluna. Os resultados das Tabelas representam os 
dados experimentais da Planta Piloto, do programa MCOMP e das 
simulac~es com e sem correção do balanço energético da 
coluna. O programa MCOMP utiliza o coeficiente global de 
transferência de massa para descrever o transporte que ocorre 
na coluna, e foi desenvolvido especialmente para predizer o 
comportamento de uma coluna de absorcao para este tipo de 





























= Gás Ác 1 do 
=Gás Purificado 
= Metano! do Fundo 
Coluna Absorção AM!_30SC 
Pressão Absorção= 28.40 Bar 
Eficiência = 56.18% 



















0.0000 I. 8700 
Figura 4.10 Slmulaçao da Coluna de Absorçao AM!_30SC 
da Coluna 
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Coluna Absorção AMI_35SC 
Pressão Absorção = 28.40 Bar 
Eficiência = 56.18% 















































Coluna Absorção AMI_36SC 
Pressão Absorçao = 21.50 Bar c 2 
Eficiência = 56.18 I. 
7 
-I MEOH_F --T = -27,82 C 
SOUR_GAS MEOH GAS_PURO 
20.9000 0.0000 0.7300 
0.8818 0.0000 0.0100 
0.0476 0.0000 0.0000 
0.0000 100.0000 0.0100 
33.4400 0.0000 43.3800 
17.0300 0.0000 21.9100 
26' 1800 0.0000 32.5400 
1.2700 0.0000 1 '4100 

























Coluna Absorção RMI_37SC 
Pressão Absorção= 31.80 Bar 
Eficiência = 56.18% 
L__ MEOHJ-~T = -28,59 C 
SOUR_GAS MEOH GRS_PURO 
25.0500 0.0000 0.5100 
0.8631 0.0000 0.0100 
0.0475 0.0000 0.0000 
0.0000 100.0000 0.0100 
38.9300 0.0000 53.5500 
18.8100 0.0000 25.5600 
14.8200 0.0000 19' 1100 
1 ' 1500 0.0000 1.2500 








































= Gás ÁcIdo 
= Fiuxo Energético 
=Gás Purificado 
GAS_PURO --+ r ME O H _F = Metano! do Fundo 
l 
""' 
Coluna Absorção AMJ_30 
Pressão Absorção= 28.40 Bar 
Eficiência = 56.18 I. 




























Coluna Absorção AMJ_35 
Pressão Absorção = 28.40 Bar 
Eficiência = 56.18 I. 
MEOH_F --T = -17,28 C 
SOUR_GAS MEOH GAS_PURO 
28.0100 0.0000 0.7100 
0.8072 0.0000 0.0100 
0.0450 0.0000 0.0000 
0.0000 100.0000 0.0100 
33' 1900 0.0000 47.3900 
20.2000 0.0000 28.5000 
15 .7000 0.0000 21 '0800 
2.0100 0.0000 2.3100 






























Coluna Absorção AM1_36 
Pressão Absorção= 21.50 Bar 
Eficiência =56. 18% 
' MEOHJ ------>T = -18,85 C 
SOUR_GAS MEOH GAS_PURO 
20.9000 0.0000 0.8600 
0.8918 0.0000 0.0100 
0.0476 0.0000 0.0000 
0.0000 100.0000 0.0100 
33.4400 0.0000 43.3100 
17.0300 0.0000 21.8700 
26. 1900 0.0000 32.5100 
I. 2700 0.0000 I . 4200 
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Coluna Absorç~o AM!_37 
Pressão Rbsorç~o = 31.80 Bar 
Eficiência = 58.18 I. 
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Tabela 4.14 Cornparacao dos Resultados para a Coluna de 
Absorção AMI 30 
PLANTA PROGRAMA SIMULADOR 
PILOTO MCOMP 
AMI 30SC AMI 30 
COMPOSIÇÃO DA CORRENTE GAS PURO (% MOLAR) 
C02 1,4600 1,3780 0,7500 0,9200 
H2S 0,0480 0,0020 0,0100 0,0100 
cos 0,0030 traços 0,0000 0,0000 
MEOH traços 0,0130 0,0100 0,0100 
H2 43,1900 44,4590 45,0900 45,0000 
co 28,4800 27,6980 28,3500 28,2000 
N2 24,8900 24,3450 23,9200 23,8900 
CH4 1,9500 2,0850 1,8700 1,8800 
TEMPERATURA DA CORRENTE MEOH_F (oC) 
ME O H_ F -15,09 -14,74 -26,56 -15,01 
Tabela 4.15 Comparaçao dos Resultados para a Coluna de 
Absorção AMI 35 
PLANTA PROGRAMA SIMULADOR 
PILOTO MCOMP I AMI 35SC AMI 35 
COMPOSIÇÃO DA CORRENTE GAS PURO (% MOLAR) 
C02 0,9500 0,3600 0,6000 0,7100 
H2S 0,0370 traços 0,0100 0,0100 
c os 0,0030 traços 0,0000 0,0000 
MEOH traços 0,0090 0,0100 0,0100 
Hz 45,5000 47,2240 47,4600 47,3900 
co 27,8500 27,9980 28,5400 28,5000 
Nz 23,2300 21,7540 21,0900 21,0800 
CH4 2,4400 2,6580 2,2900 2,3100 
TEMPERATURA DA CORRENTE MEOH F (oC) 
MEOH_F -17,38 -16,05 -28,68 -17,28 
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Tabela 4.16 Comparação dos Resultados para a Coluna de 
Absorção AMI 36 
PLANTA PROGRAMA SIMULADOR 
PILOTO MCOMP 
AMI 36SC AMI 36 
COMPOSIÇÃO DA CORRENTE GAS PURO (% MOLAR) 
COz 0,4200 0,4330 0,7300 0,8600 
HzS 0,0680 traços 0,0100 0,0100 
cos 0,0040 traços 0,0000 0,0000 
MEOH traços 0,0160 0,0100 0,0100 
Hz 44,3100 43,3450 43,3800 43,3100 
co 20,5800 21,4140 21,9100 21,8700 
Nz 33,0400 33,2610 32,5400 32,5100 
CH4 1,6800 1,5400 1,4100 1,4200 
TEMPERATURA DA CORRENTE MEOH F (oC) 
. 
MEOH F -18,73 -18,24 -27,82 -18,85 
Tabela 4.17 Comparacao dos Resultados par~~ Coluna de 
Absorção AMI 37 
PLANTA PROGRAMA SIMULADOR 
PILOTO MCOMP 
AMI 37SC AML37 
COMPOSIÇÃO DA CORRENTE GAS PURO (% MOLAR) 
COz 0,6400 0,7940 0,5100 0,6300 
HzS 0,0410 0,0020 0,0100 0,0100 
c os 0,0030 traços 0,0000 0,0000 
MEOH traços 0,0140 0,0100 0,0100 
Hz 54,9600 52,5680 53,5500 53,4700 
Cü 23,9200 25,1310 25,5600 25,5100 
Nz 19,3000 20,0310 19,1100 19,1100 
CH4 1,6000 1,4600 1,2500 1,2600 
TEMPERATURA DA CORRENTE MEOH_F (oC) 
MEOH F -13,78 -13,21 -28,59 -13,81 
_L_ 
Cap.4 - Simulaçao da Planta de CO pag.83 
Podemos observar que nos resultados das simulaçOes onde 
o balanço energético foi corrigido: AMI_30, AMI_35, AMI_36 e 
AMI_37, o simulador mostra um bom desempenho na predição da 
composição da corrente gasosa e temperatura do metano!. 
Podemos concluir portanto, gue a simulação da coluna de 
absorção para este tipo de sistema, é satisfatória_ 
Quando verificamos os resultados das simulaçües das 
colunas gue não tiveram correção do balanço energético: 
AMI_30SC, AMI_35SC, AMI_36SC e AMI_37SC, notamos que a tempe-
ratura do metano! obtida pelo simulador é totalmente diferen-
te da temperatura real, o que nos demonstra a necessidade de 
correção do balanço energético para a coluna. 
4.5.2 Dados Obtidos da Planta de CO 
Através dos dados coletados na Planta de CO, a simulação do 
processo de purificação pode ser realizada, e os resultados 
obtidos comparados com os dados da Planta_ 
As informações necessárias para a simulação (eficiên-
cia, HETP e correção do balanço energético para a coluna 
Klll), são as mesmas descritas anteriormente. Nas Figuras 
4.18 a 4.22 apresentamos o resultado da simulação do Processo 
de Purificação de CO. No Apêndice A encontra-se a definição 
da nomenclatura utilizada nas correntes das Figuras 4.18 a 
4.22. Nem todos os equipamentos estão representados nas 
Figuras. A simulação completa da Planta de CO encontra-se no 
Apêndice B. 
Devido a falta de informações sobre o balanço de massa 
deste processo, não foi possível analisar de 
tativa, os resultados de composição obtidos 
forma quanti-
pelo simulador 
nas diversas colunas. No entanto, podemos observar que a 
composição do gás puro (corrente CO_PURO). encontra-se Próxi-
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MET _Pll3RECY GNC_Kll2 MELK112 
il.0001!1 1!1.001!11!1 a. e10a0 
il.0200 0. 0HII!I 0.1!191!11!1 
il. 1!11!101!1 0.0HI0 il:í:l000 
il.0000 0.001'11!1 0.0000 
111.011110 0."1900 0.1!1111011! 
0.131110 11!.29ilil il.01111110 
1'!.271'!11! 0."1000 0.0000 
0.5801::1 0.5900 0.1800 
íl. llltl0 0 .1"100 !il.0000 
98.8800 98.0500 99.7300 
1'1.000" 0.0200 1!1.0B00 
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0.32 C --MET_K111 ~ 
63.35 C --MELP110A MELP110W-- 22.40 C 
L MELW 111 ~ 50 . 00 C 
W111AB 
63.60 C --GNC_K112 ~ 
25.20 C --AGUA_P/W113 AGUA_W113-- 31.07 C 
L GNC_W 113A ~ 23. 00 C 
W113ABCD. 
65.60 C --MET _K113_] 
25. 20 C -- AGUA_P /W 115 AGUA_W 115 ~ 27. 80 C 
LMET _W115 ~ 33.20 c 
W115AB 
Figura 4.22 Simulaçáo dos Trocadores de Calor 
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Na Tabela 4.18 apresentamos a temperatura para diversas 
correntes obtidas pelo simulador e coletadas na Planta de CO. 
Podemos observar que as diferenças entre as temperaturas 
preditas e reais são pequenas, o que representa a boa perfor-
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A temperatura do metanol que sai do fundo da coluna 
Klll, obtida pelo simulador e apresentada na Tabela 4.18, é o 
resultado com a correç~o da coluna de absorção Klll. Se a 
correção do balanço energético da coluna Klll não fosse 
efetuado, a temperatura obtida pelo simulador seria de 
-2,55 °C. Com a mudança desta temperatura todo o balanço 
energético do Processo de Purificação ficaria alterado. 
Podemos concluir portanto, que a simulação do Processo 
de Purificação do CO resulta em dados confiáveis, os quais 
podem ser analisados e utilizados na melhoria do processo. No 
próximo capitulo a simulaçao do Processo de Purificação é 
utilizada na pesquisa de novos parâmetros de operação. 
Ca..p::í.. tu. lo 5 
ESTUDO PARAHJ;;TRICO DA P'URIFICAÇAO 
DE MONÓXIDO DE.CARBONO 
Neste capítulo apresentamos os resultados do estudo paramé-
trica da purificação de Monóxido de Carbono. Os processos de 
absorção, desabsorção e destilação são estudados detalhada-
mente. A influência que a desabsorção possui sobre o processo 
de absorção também é analisada. 
5.1 Absorção doa Gases Ácidos 
O estudo paramétrica desta etapa do processo 
de CO consiste em avaliar como a pressão 
de Purificação 
de absorção, a 
temperatura e vazão mássica do metanol, e a temperatura do 
gás para a coluna Klll, influenciam a absorção dos gases 
ácidos. Também mudamos a vazão mássica de água e metanol para 
a coluna KllO, a fim de avaliar o comportamento da coluna na 
remoção do HCN, NHs e secagem do gás. 
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Devido ao baixo conteúdo de gases ácidos presentes na 
gaseificação do coque de petróleo~, o qual torna o estudo 
paramétrica de difícil análise, críamos uma corrente de gás 
com maior conteúdo de contaminantes. 
Na Figura 5.1 é apresentado um modelo padrão de simu-
lação do processo de absorção de gases ácidos. Através deste 
modelo foi realizado o estudo paramétrica da absorção de 
gases ácidos, o qual é descrito nos próximos itens. A defi-
nição da nomenclatura utilizada na Figura 5.1 encontra-se no 
Apêndice A. 
5.1.1 Pressão de Absorção da Klll 
A Tabela 5.1 apresenta a composição da corrente do gás puri-
ficado (CO_PURO), sob diversas pressões da coluna Klll. Os 
componentes H20, H2S, CS2, COS, HCN e NH3 estão ausentes da 
corrente do gás purificado em todas as simulações, e portan-
to, não são apresentados na tabela. 
Tabela 5 1 Influência da Pressão no Processo de Absorção . 
PRESSÃO % MOLAR DOS COMPONENTES DA CORRENTE CO__I'URO 
DA 
K111 }!, N2 02 co C02 MEOH 
4 Bar 3,20 1,27 0,72 78,52 15,53 0,69 
6 Bar 3,38 1,33 o, 76 82,65 11,41 0,48 
8 Bar 3,56 1,39 0,79 87,06 6,83 0,36 
10 Bar 3,75 1,46 0,82 91,51 2,18 0,28 
12 Bar 3,83 1,48 0,83 93,34 0,28 0,24 
14 Bar 3,84 1,47 0,83 93,59 0,06 0,21 
16 Bar 3,85 1,47 0,82 93,66 0,02 0,19 
18 Bar 3,86 1.46 0,81 93,69 0,01 0,17 
20 Bar 3,86 1,45 0,80 93,72 0,00 0,16 
22 Bar 3,87 1,44 0,80 93,74 0,00 o, 15 
2Vide item 3.3 - Unidade de Gaseificacão 
CO-PURO-
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Figura 5' l Estudo Paramétr I co da Absorç~o dos Gases Ácl dos 
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A Figura 5.2 mostra o efeito da pressão sobre a ab-
sorção do COz. Podemos observar gue para pressões de operação 
inferiores a 13 Bar, o nível do contaminante COz aumenta 
sensivelmente, o qual é indesejável no processo de purifi-
cação. 
A Figura 5.3 mostra o efeito da pressão sobre a campo-
sição do metanol na fase gasosa. Podemos observar que para 
press~es inferiores a 13 Bar, o nível de metano! na fase 
gasosa também aumenta sensivelmente. 
5_1.2 Vazão Mássica de Metano! Para a Coluna Klll 
A Tabela 5.2 apresenta a composição da corrente do gás puri-
ficado (CO_PURO), em função de várias vazões mássicas de 
metanol (MET_Vl20). Os componentes HzO, HzS, CSz, COS, HCN e 
NH3 estão ausentes da corrente do gás purificado em todas as 
simulações, e portanto, não são apresentados na tabela. 
Tabela 5.2 Influência da Vazão do Metanol Para a Klll 
no Processo de Absorção 
VAZÃO % MOLAR DOS COMPONENTES DA CORRENTE CO PURO 
DE MEOH 
K"/h H2 N2 02 co C02 MEOH 
1100 3,30 1,30 0,74 80,85 13,50 0,28 
1500 3,42 1,35 0,76 83,76 10,43 0,28 
1900 3,56 1,39 o, 79 86,97 7,03 0,26 
2300 3,70 1,44 0,81 90,40 3,40 0,25 
2700 3,81 1,48 0,83 92,90 0,75 0,24 
3100 3,83 1,48 0,83 93,46 0,16 0,24 
3500 3,84 1,47 0,83 93,57 0,05 0,24 
3900 3,85 1,47 0,82 93,61 0,02 0,24 
4300 3,85 1,46 0,81 93,63 0,01 0,24 
4700 3, 86 1,45 0,81 93,64 0,00 0,24 
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A Figura 5.4 mostra o efeito da vazão mássica de meta-
no! sobre a absorção do C02. Podemos observar que para vazões 
mássicas inferiores a 3300 Kg/h, o nível do contaminante C02 
aumenta sensivelmente. 
Na Figura 5.5 é ilustrado o comportamento da composição 
do metano! na fase gasosa em função da vazão de metano!. 
Podemos observar que não há mudanças significativas na compo-
sição do metanol na fase gasosa quando a vazão de metano! é 
modificada. 
5.1.3 Temperatura do Metano! Para a Coluna Klll 
A Tabela 5.3 apresenta a composição da corrente do gás puri-
ficado {CO_PURO), em função de várias temperaturas do metano! 
(MET_Vl20). Os componentes H20, H2S, CS2, COS, HCN e NH3 
estão ausentes da corrente do gás purificado em todas as 
simulações, e portanto, não são apresentados na tabela. 
Tabela 5.3 Influência da Temperatura do Metano! Para a Klll 
no Pror de ••• 
TEMP. % DOS DA CORRENTE CO__l>URO 
~ H2 02 co C02 ~ 
_4_ oc 3,77 1,46 0,82 92,03 1,50 0,41 
2 oc 3,79 1,47 0,83 92,49 1,06 0,36 
o °C 3 81 1 47 o 83 92 87 0,71 0,32 
_c-2 oc 3.82 1.48 0.83 93.13 0,47 0,27 
-4 °C 3,83 1,48 0,83 93,31 0,32 0,24 
-6 oc 3,83 1 48 0.83 . 93,44 0.21 0.21 
-=8 oc 3,84 1 0,83 93,53 0,14 0,18 
-10 oc 3,84 1,48 0,83 93,59 0,10 0,16 
-12 oc 3,84 1 48 o 83 93,64 0,07 0,13 
-14 oc 3,84 1,48 0,83 93,68 0,05 0,12 
-1e ~c 3,84 1 48 o 83 93,71 o 03 o, 10 
-18 °G 3,84 1,48 0,83 93,73 0,02 0,09 
-20 °C 3 84 1,48 0,83 93,75 0,02 0,07 
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A Figura 5.6 mostra o efeito da temperatura do metanol 
sobre a absorção do C02. Podemos observar que para tempe-
raturas do metanol inferiores a -10 °C, o nível do contami-
nante C02 aumenta sensivelmente. 
Na Figura 5.7 é ilustrado o comportamento da composição 
do metanol na fase gasosa em função da temperatura do meta-
nol. Podemos observar que o nível de metanol na fase gasosa 
aumenta com o aumento da temperatura. 
5.1.4 Temperatura do Gás Para a Coluna Klll 
A Tabela 5.4 apresenta a composição da corrente do gás puri-
ficado (CO_PURO), em função de várias temperaturas do gás 
(GAS_K110). Os componentes HzO, HzS, CSz, COS, HCN e NH3 
estão ausentes da corrente do gás purificado em todas as 
simulações, e portanto, não são apresentados na tabela. 
Tabela 5.4 Influência da Temperatura do Gás no Processo de 
Absorção 
TEMP. % MOLAR DOS COMPONENTES DA CORRENTE CO_PURO 
DO 
GÁS Hz Nz Oz co COz MEOH 
9 o c 3,83 1,48 0,83 93,36 0,27 0,24 
12 o C 3,83 1,48 0,83 93,35 0,28 0,24 
15 o c 3,83 1,48 0,83 93,33 0,29 0,24 
18 o C 3,83 1,48 0,83 93,32 0,30 0,24 
20 o c 3,83 1,48 0,83 93,31 0,32 0,24 
23 o c 3,83 1,48 0,83 93,29 0,33 0,24 
As temperaturas apresentadas na Tabela 5.4 para a 
corrente de gás, foram obtidas com a variação da temperatura 
da água que vai para a coluna K110 (AGUA_Plll). Os valores 
utilizados para a temperatura da água foram: 5, 10, 15, 20. 
25 e 30 oc. 
A Figura 5.8 mostra o efeito da temperatura do gás 
sobre a absorção do C02. Podemos observar que não há mudanças 
sensiveis na absorção do C02. A pequena quantidade de calor 
L_ 
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sensível associada a corrente de gás explica a insensibilida-
de da absorção de COz na mudança deste parâmetro. 
A Figura 5.9 mostra o efeito da temperatura do gás 
sobre a composição do metanol na fase gasosa. Podemos obser-
var que não há mudanças no nível de metanol na fase gasosa. 
5.1.5 Coluna K110 
A Tabela 5.5 apresenta a composicao da HzO. NHs e HCN da 
corrente GAS_KllOAGUA, em função de várias vazões mássicas de 
água (AGUA_Plll). A composição dos outr·os componentes não é 
necessá1·io ser apresentada, já que a função desta coluna é 
somente remover impurezas como NHs e HCN2. 
Tabela 5.5 Influência da Vazâo de Água na Remoção de 
NHa e HCN da Corrente de Gás (GAS V110) 




TA H20 HCN NHa 
300 Kg/h 0,31 0,02 0,00 
500 Kg/h 0,31 0,00 0,00 
700 Kg/h 0,31 0,00 0,00 
900 Kg/h 0,31 0,00 0,00 
1100 Kg/h 0,31 0,00 0,00 
1300 Kg/h 0,31 0,00 0,00 
1500 Kg/h 0,31 0,00 0,00 
1700 Kg/h 0,31 0,00 0,00 
1900 Kg/h 0,31 0,00 0,00 
Podemos verificar através da tabela acima, que vazões 
mãssicas superiores a 500 Kg/h removem completamente o NHs e 
HCN da corrente de gás. Notamos também que a quantidade de 
água arraBtada pela corrente de gás nao se modifica com a 
mudança na vazão de água. 
' 2Vide item 3.4.1 - Absorção dos Gases Acidos 
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A Tabela 5.6 apresenta a_ composicao da H2 0 e do rnetanol 
na corrente GAS_Kl10, em função de várias vazões mássicas de 
metano! (MET_P/K110). A composição dos outros componentes não 
é necessário ser apresentada, já que a função desta coluna é 
somente remover a água do gás3. 
Tabela 5.6 Influência da Vazão do Metanol na Remoção de 
Água da Corrente de Gás (GAS K110AGUA) 
-VAZÃO MASSICA % MOLAR DOS COMPONENTES ( GAS KllO) 
DO 
H20 Metano! 
10 Kg/h 0,01 0,91 
20 Kg/h 0,01 0,97 
25 Kg/h 0,01 0,98 
30 Kg/h 0,01 .o, 99 
35 Kg/h 0,01 1,01 
40 Kg/h 0,01 1,02 
45 Kg/h 0,01 1,03 
50 Kg/h 0,01 1,04 
Podemos verificar através da tabela acima, que vazões 
mássicas superiores a 10 Kg/h de metano!, removem quase que 
totalmente a água da corrente de gás. 
3Vide item 3.4.1 - Absorção dos Gases Ácidos 
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5.2 Efeito da Operaçao de Desabsorção Sobre a Absorção 
Em qualquer processo onde a absorção e desabsorção são utili-
zadas para remover um soluto e regenerar o solvente, uma 
operação pode afetar a outra significativamente. Isto é 
especialmente verdadeiro em situações onde a desabsorção não 
regenera o solvente eficientemente e este é utilizado na 
alimentação da absorção. A presença de qualquer componente no 
solvente, o qual deve ser removido na absorção, reduz a forca 
motriz para a transferência de massa e portanto diminui a 
recuperação daquele componente. 
A Tabela 5.7 apresenta a composição do gás ácido na 
corrente CO_PURO. em função da contaminação do metanol de 
purificação (MET_Vl20) pelo próprio gás ácido. 
Tabela 5.7 Influência da Presença do Gás Ácido no Metanol 
Sobre o Processo de Absorção4 
% MOLAR DO % MOLAR DOS COMPONENTES NA CORRENTE CO PURO , , 
~ COz HzS cos CSz 
0,0 0,32 0,00 0,00 0,00 
0,1 1,01 0,24 0,11 0,00 
0,2 1,71 0,47 0,23 0,00 
0,3 . 2,40 0,70 0,34 0,00 
0,4 3,11 0,94 0,45 0,01 
0,5 3,80 1,17 0,56 0,01 
0,6 4,50 1,40 0,68 0,01 
As Figuras 5.10 a 5.12 mostram que a presença de gás 
ácido no metanol de purificação, prejudica a absorção, difi-
cultando a remoção do gás ácido que está presente na corrente 
de metanol. 
Como descrito anteriormente, a absorção dos gases 
ácidos está relacionada diretamente com a sua solubilidade no 
4representa a contaminação do metanol somente por um 
gás ácido, isto é, para uma contaminação de 0,2 % molar de 
C02 no metanol, a composição do C02 na corrente CO_PURO será 
de 1, 71. 
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solvente de pu~ificação~. Deste modo, podemos observar que o 
efeito da presença de cada gás ácido no metanol, e sua capa-
cidade de prejudicar a absorção também está, isto é, o gás 
ácido que apresenta a maior solubilidade no metano! (o COz), 
é justamente o que mais prejudica a sua própria remoção. 
Através da Tabela 5.7, podemos observar que a presença 
de CSz na corrente de metanol, não prejudica de forma sensí-
vel a absorção. 
Testes realizados com a presença de todos os gases 
ácidos no metanol, mostra que o comportamento da absorção é 
semelhante aos resultados apresentados anteriormente. Por-
tanto, concluímos que um contaminante não prejudica signifi-
cativamente a absorção do outro. 
A Tabela 5.8 apresenta a composição do COz na corrente 
CO_PURO, em função da contaminação do metanol de purificação 
(MET_V120) com água. 
Tabela 5.8 Influência da Presença de Água no Metanol 
Sobre o Processo de Absorção 
% MOLAR % MOLAR DO C02 
DE ÁGuA NA CORRENTE DE 













~ide item 2.2 - Processos de Purificação 
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A Figura 5.13 mostra a influência da presença de água 
no metano! sobre a absorção do C02. Podemos observar gue a 
contaminação do metano! com água, prejudica de forma gradati-
va, a absorção do C02. Os gases ácidos restantes e a água 
encontram-se ausentes na corrente de gás em todas as simu-
lações. 
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5.3 Desabsorção dos Gases Ácidos 
O estudo paramétrica desta etapa do processo de Purificação 
de CO consiste em avaliar como a temperatura do trocador W113 
influencia a composição dos gases na saída do trocador, bem 
como avaliar o desempenho da coluna de desabsorção K112. 
O resultado da simulação padrão do processo de absorção 
é utilizado na simulação do processo de desabsorcão. A Figura 
5.14 apresenta o modelo padrão da simulação do processo de 
desabsorção. A definiçâo da nomenclatura utilizada nas cor-
rentes da Figura 5.14 encontra-se no Apêndice A. Através 
deste modelo foi realizado o estudo paramétrica da desab-
sorç5.o de gases ácidos, a qual é descT·ita nos próximos itens. 
5.3.1 Temperatura do Trocador W113 
As Tabela 5.9 e 5.10, apresentam a composição da corrente de 
gás GC_W113 e GNC_Wll3, em funç~o de várias temperaturas de 
condensação obtidas no trocador Wl13. As Tabelas apresentam 
somente a composição dos componentes de interesse. 
A Figura 5.15 mostra o efeito da temperatura sobre a 
composição dos gases ácidos COz e HzS da corrente GC_W113. 
Podemos observar que a composição destes dois gases ácidos e 
do COS diminuem com o aumento da temperatura. A composição do 
CS2. como pode ser observado na Tabela 5.9, não é afetada 
sensivelmente pela mudança da temperatura. 
A Figura 5.16 mostra o efeito da temperatura sobre a 
composição do metanol e CO da corrente GNC_Wl13. Podemos 
observar que a composição do metanol, ao contrário da compo-
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Figura 5.14 Estudo Paramétrica da Desabsorç~o de Gases Ácidos 
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Tabela 5.9 Influência da Temperatura Sobre a Composiçao 
da Corrente GC W113 
TEMP. DA % MOLAR DOS.GASKS ÁCIDOS NA CORRKNTK GC Wl13 
~~ C02 H2S . cos cs2 
-15 o c 1,65 0,20 0,07 0,94 
-10 o c 1,47 0,18 0,07 0,95 
-5 o c 1,32 o, 17 0,06 0,95 
o o c 1,19 0,16 0,06 0,95 
5 o c 1,07 0,15 0,06 0,95 
10 o c 0,96 0,13 0,05 0,95 
15 o c 0,87 0,12 0,05 0,94 
20 o c 0,78 o' 11 0,05 0,94 
25 o c 0,70 0,10 0,04 0,94 
30 o c 0,62 0,09 0,04 0,94 
35 o c 0,54 0,08 0,04 0,93 
40 o c 0,46 0,07 0,03 0,92 
45 o c 0,38 0,06 0,03 0,92 
Tabela 5.10 Influência da Temperatura Sobre a Composiça0 
da Corrente GNC W113 
TEMP. DA % MOLAR DO HKTANOL K CO (GNC W113) 
~~ HKTANOL co 
-15 o c 0,98 5,97 
-10 o c 1,44 5,63 
-5 o c 2,08 5,35 
o o c 2,95 5' 11 
5 o c 4' 11 4,88 
10 o c 5,66 4,66 
15 o c 7,69 4,45 
20 o c 10,30 4,22 
25 o c 13,65 3,97 
30 o c 17,87 3,70 
35 o c 23,15 3,39 
40 o c 29,68 3,03 
45 o c 37,68 2,63 
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5.3.2 Coluna de Deaabaorção Kll2 
A Tabela 5.11 apresenta a composição das correntes de topo 
(GNC_Kl12) e da base (MET_K112) da coluna de desbasorção 
Kll2, em função do estágio de alimentação da corrente de 
metano! a ser regenerada (MET_W111). Também é apresentado o 
consumo de energia necessário para o vaporizador W112 em cada 
situação, bem como o fluxo de vapor do topo da coluna. 
Tabela 5.11 Influência do Estágio de Alimentação no 
Desempenho da Coluna de Desabsorção K112 
ESTAGIO DE ALIMENTAÇAO DO METANOL PARA A K112 
01 04 09 13 21 
GNC K112 
% MOLAR Hz 0,00 0,01 0,01 0,01 0,01 
% MOLAR HzO 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 
% MOLAR Nz 0,01 0,02 0,02 0,02 0,02 
% MOLAR Oz 0,01 0,02 0,02 0,02 0,02 
% MOLAR co 0,21 0,45 0,42 0,41 0,41 
% MOLAR CDz 4,64 9,38 8,72 8,51 8,52 
% MOLAR HzS 0,32 0,58 0,54 0,53 0,53 
% MOLAR CSz 0,92 1,17 2,61 3,07 3,01 
% MOLAR c os 0,09 0,14 0,13 0,13 0,13 
% MOLAR MEOH 93,80 88,22 87,53 87,30 87,35 
FLUXO DE 
VAPOR (Kg/h) 2129,0 996,4 1095,7 1130,6 1128,9 
MET K112 
% MOLAR HzO o, 11 o, 11 0,11 o, 11 o, 11 
% MOLAR CSz 0,16 0,15 0,12 0,11 o, 11 
% MOLAR MEOH 99,73 99,74 99,77 99,78 99,78 
W112 
ENERGIA 
Kca1/h 664370 319052 341470 349341 349091 
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A Figura 5.17 apresenta a influência do estágio de 
alimentação sobre o consumo de energia. Podemos verificar gue 
há uma gueda brusca no consumo de energia quando o estágio de 
alimentação do metanol contaminado não é no topo da coluna. 
Através da Tabela 5.11 podemos verificar que a quanti-
dade de gás ácido CS2 presente no metanol que sai do fundo da 
coluna (MET_Kl12), diminui para o 4Q, SQ, 13Q e 21Q estágio 
de alimentação. Também para estes estágios de alimentação, a 
quantidade de metanol que sai no topo da coluna (GNC_Kl12), 
diminui sensivelmente. 
Outras formas de operação da coluna de desbasorção como 
o aumento da temperatura do topo e/ou base da coluna, foram 
testados, mas não resultaram em melhor performance da coluna, 
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5.4 Destilação do Metanol 
O estudo paramétrica desta etapa do processo de Purificação 
de CO consiste em avaliar o desempenho da coluna de desti-
lação K113. 
Os resultados da simulação padrão do processo de ab-
sorção e desabsorção são utilizados na simulação do processo 
de destilação de metanol. A Figura 5.18 apresenta o modelo 
padrão da simulação do processo de destilação de metanol. A 
definição da nomenclatura utilizada nas correntes da Figura 
5.18 encontra-se no Apêndice A. Através deste modelo foi 
realizado o estudo paramétrica, o qual é descrito nos próxi-
mos itens. 
5.4.1 Coluna de Destilacao K113 
A análise desta coluna envolveu o estudo de vários parâmetros 
relacionados à coluna. Estudamos a influência da vazão mássi-
ca, temperatura e estágio de alimentação da corrente 
MET~KllO, a influência da temperatura do fundo da coluna, e a 
influência da vazão mássica da corrente MET_P/K113. 
5.4.1.1 Estágio de Alimentação 
A Tabela 5.12 apresenta a composição da corrente de topo e o 
consumo de vapor da coluna K113, em função Po estágio de 
alimentação do metano! da corrente MET_K110. Os componentes 
H2, N2, 02, HCN e NHs estão ausentes da corrente de topo. A 
corrente do fundo da coluna (AGUA_Kl13), não é influenciada 
pela mudança do estágio de alimentação do metano!. 
13. 412l Kg/h 
69.96 c 
<DA P11~) --MET_P/K113 
31.42 Kg 
2~.65 c 
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Ftgura 5.18 Estudo Paramétrtco da Desttlaç~o de Metanol 
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Tabela 5.12 Influência do Estágio de Alimentaçao no 
D d esemoenho a C l d D o una e estilacão K113 
, 
ESTAGIO DE ALIMENTAÇÃO DO MET K110 
MET_Kl13 
04 07 10 
% Molar MEOH 97,31 97,42 97,45 
% Molar H2D 0,22 0,11 0,08 
% Molar co 0,06 0,06 0,06 
% Molar C02 0,94 0,94 0,94 
% Molar H2S 0,14 0,14 o' 14 
% Molar CS2 1,26 1,26 1,26 
% Molar c os 0,06 0,06 0,06 
CONSUMO DE 
VAPOR (Kg/h) 33,95 33,91 33,89 
A Figura 5.19 mostra a influência do estágio de alimen-
tação sobre a % molar de H20 no metanol. Podemos observar que 
a quantidade de H20 vai diminuindo gradativamente quando a 
corrente de metano! é alimentada nos estágios 7 ou 10. 
5.4.1.2 Metano! da Corrente MET_KllO 
Alguns testes mudando a temperatura e vazão mássica da cor-
rente MET_KllO foram realizados, e os resultados são descri-
tos abaixo. 
A mudança da temperatura do metano! provocou somente 
alterações no consumo de vapor, não influenciando na compo-
sição das correntes. A Figura 5.20 mostra a influência da 
temperatura do metano! no consumo de vapor para a coluna. 
Podemos observar gue o consumo de vapor diminui com o aumento 
da temperatura da corrente de metanol. ~ bom salientarmos, 
que se o aquecimento deste metanol for realizado aproveitan-
do-se o calor do fundo da própria coluna Kl13, o consumo de 
vapor deverá ser diferente. 
A mudança da vazao mássica da corrente MET_K110, exerce 
influência sobre a composição da corrente MET_Kl13 e do 
consumo de vapor para a coluna. Na Tabela 5.13 apreeentamoe a 
composição da corrente MET_K113 e o consumo de vapor para a 
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coluna K113. A Tabela apresenta somente a composição dos 
componentes de interesse (H20 e MEOH)_ 















A Figura 5.21 mostra a influência da vazao rnássica de metano! 
sobre a quantidade de H20 presente na corrente do topo da 
coluna. Podemos observar que quanto menor a vazão de metanol 
a ser recuperado, menor é a quantidade do contarninante HzO 
presente na corrente de metano!. Na Figura 5.22 podemos 
observar que o aumento da vazão mássica de metano! a ser 
recuperado aumenta o consumo de vapor necessário a coluna. 
5.4.1.3 Temperatura do Fundo da Coluna 
A Tabela 5.14 apresenta a composição da corrente AGUA_Kl13 e 
o consumo de vapor para a coluna Kl13, em função da mudança 
na temperatura do fundo da coluna. A composição da corrente 
do topo da coluna (MET~K113), não é influenciada pela mudança 
na temperatura do fundo da coluna. Somente a temperatura do 
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Tabela 5.14 Influência da Temperatura do Fundo da Coluna no 
DesempenhO da Coluna de Destilação Kl13 
TEHP. % MOLAR ( AGUA...J{113) CONSUMO TEHP. 
!guA._K113 DK VAPOR ~-K113 H20 MKOH K!!/h 
96 97,47 2,53 33,5977 63,92 
98 98,79 1,21 34,0573 63,93 
100 99,66 0,34 34,4243 64,42 
102 99,66 0,34 34,6298 66,20 
104 99,67 0,33 34,8327 68 00 
106 99,67 0,33 35,0417 69,80 
A Figura 5.23 mostra a influência da temperatura sobre 
a composição do metanol do fundo da coluna. Podemos observar 
que temperaturas abaixo de 100 °C, provocam aumento na quan-
tidade de metanol na corrente de água que sai do fundo da 
coluna. 
5.4.1.4 Metanol da Corrente MKT_pfK113 
A mudança na vazão rnássica da corrente MET_P/K113, exerce 
influência sobre a composição da corrente MET_Kll3 e no 
consumo de vapor para a coluna. Na Tabela 5.15 apresentamos a 
composição da corrente MET_K113 e o consumo de vapor para a 
coluna Kll3. A Tabela apresenta somente a composição dos 
componentes de interesse (HzO e MEOH). 
Tabela 5.15 Influência da Vazão Mãssica de MET_P/K113 no 
Desempenho da Coluna de Destilação Kll3 
VAZÃO % MOLAR (MKT K113) CONSUMO DK 
~~;~,~~ MKOH fuO ~~R 
20 Kg/h 96,13 0,32 23,5787 
30 Kg/h 96,84 0,18 27,9724 
40 Kg/h 97,30 0,12 32,3922 
50 Kg/h 97,63 0,10 36,8049 
60 Kg/h 97,88 0,09 41,2208 
70 Kg/h 98,07 0,08 45,7000 
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A Figura 5~24 mostra a influência da vazao mãssica de 
metanol sobre a quantidade de H20 presente na corrente do 
topo da coluna. Podemos observar, gUe quanto maior a vazão de 
metanol. menor é a quantidade do contaminante HzO presente na 
corrente de metanol. Na Figura 5.25 podemos observar que o 
aumento da vazao mãssica de metanol aumenta o consumo de 
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RESULTADOS E DISCUSSAO 
Neste capítulu apresentamos e discutimos, com base no estudo 
paramétrica do capítulo anterior. algumas diferentes formas 
de configuração para o processo de purificação de monóxido de 
carbono, as quais reduzem o custo operacional da Planta de CO 
sem prejudicar a qualidade do produto final. 
6.1 Estágio de Alimentacão das Colunas K112 e K113 
Conforme apresentado no capítulo anterior, a mudança do 
estágio de alimentação para a coluna K112 influencia princi~ 
palmente o consumo de energia no vaporizador de fundo Wll2. 
Desta forma definimos com base nos resultados da Tabela 5.11, 
que o melhor estágio de alimentação da corrente MET_Wlll é o 
9Q. Este estágio de alimentação resulta em baixo consumo de 
energia e uma boa desabsorção dos contaminantes. 
Para a coluna K113, a mudança no estágio de alimentação 
da corrente MET_KllO influencia principalmente a quantidade 
de H20 na corrente de metanol do topo da coluna. Conforme os 
resultados apresentados na Tabela 5.12, podemos observar gue 
o estágio de alimentação que melhores resultados apresenta é 
o 10~. 
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Com os novos estágios de alimentação para as colunas 
K112 e K113 já definidos, pod~mos simular o processo de 
purificação para analisar os novos resultados. A simulação 
padrão utilizada, é a apresentada nas Figuras 4.18 a 4.22. 
sendo que os estágios de alimentação das colunas K112 e K113 
são os definidos nos parágrafos anteriores. 
A Tabela 6.1 mostra os principais resultados obtidos 
com a mudança nos estágios de alimentação (SPNEA)~, bem como 
os resultados do processo atual (SPA) 2 . Somente os resulta-
dos apresentados na tabela. sofreram influencia significativa 
com a mudança dos estágios de alimentação. 
Tabela 6 1 Resultados da Simulação SPA e SPNEA . 
SIMULAÇÃO DA PURIFICAÇÃO 
SPA SPNEA 
CONSUMO DE ENERGIA NO 
VAPORIZADOR W112 (Kcal(h) 376.948,6415 91. 094' 4033 
CONSUMO DE VAPOR NA 
COLUNA K113 (Kg(h) 33,5626 33,5367 
PERDA DE METANOL NO: 
CO_PURO (Kg(h) 1,0100 1,0095 
GNG_Wll3 (Kg(h) 1,7432 1,7205 
AGUA_Kll3 (Kg/h) 1,2816 1,2831 
GNC_Wll5 (Kg(h) 0,0169 0,0169 
TOTAL (Kg(h) 4,0517 4,0300 
QUANTIDADE DE H20 NA 
CORRENTE MET K113 (Kg(h) 0,0434 0,0287 
Como podemos verificar na Tabela acima, a maior in-
fluência da mudança do estágio de alimentação da coluna K112. 
~sPNEA ~ simulação da purificação com novo estágio de 
alimentação. 
2SPA ~ simulação do processo atual 
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está no consumo de energia do vaporizador Wl12, a gual é 
sign"ificativaipente reduzida. A mudança do estágio de alimen-
tação para a coluna K113 acarreta em um decréscimo na quanti-
dade de H20 carregada pelo metanol. A perda de metanol não é 
alterada significativamente pela mudança nos estágios de 
alimentação. 
Desta forma, podemos concluir que estas mudanças na 
configuraçao das colunas K112 e K113 trazem bons resultados 
para o processo de purificação, principalmente na economia de 
energia para o vaporizador de fundo W112. 
6.2 Mudanças nas Variáveis de Operação 
Com o conhecimento obtido no capítulo anterior, podemos 
propor novos valores para diversas variáveis, a fim de encon-
trar uma configuração de operação que minimize o consumo de 
metanol e atenda as especificações do produto final. 
Utilizando as condições do item 
novos-estágios de alimentação das colunas 
anterior, onde os 
K112 e K113 prova-
ram melhorar o processo, e especificando os seguintes valores 
para as variáveis de operação: 
* Pressão de Absorção -
* Temperatura do MET_Vl20 = 
* Vazão de MET_Vl20 
* Vazão de MET_P/K110 
* Vazão de MET_P/K113 







podemos simular novamente o processo de purificação de monó-
xido de carbono. Os novos valores das variáveis são sugeridos 
com base no estudo paramétrica e valores encontrados no 
manual de operação da Planta (BASF. 1982). 
A Tabela 6.2 mostra os principais resultados obtidos 
com a mudança nos estágios de alimentaç5o e variáveis de 
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operação (SPNEAVQ)8, bem como os resultados do processo 
atual (SPA). · 
Tal··~la 6 2 Restil tados da Simulação SPA e SPNEAVO . 
SIMULAÇÃO DA PURIFICAÇÃO 
SPA SPNEAVO 
CONSUMO DE ENERGIA NO 
VAPORIZADOR W112 (Kcal/h) 376.948,6415 96.021,3775 
CONSUMO DE VAPOR NA 
COLUNA K113 (Kg/h) 33,5626 35,1676 
PERDA DE METANOL NO: 
CO~PURO (Kg/h) 1,0100 0,5595 
GNC~W113 (Kg/h) 1,7432 2,0729 
AGUA~K113 (Kg/h) 1,2816 0,4923 
GNC~W115 (Kg/h) 0,0169 o, 0118 
. 
TOTAL (Kg/h) 4,0517 3,1365 
QUANTIDADE DE H20 NA 
CORRENTE MET K113 (Kg/h) 0,0434 0,0190 
COMPOSIÇÃo DO CO~PURO: 
H2 % Molar 0,7000 0,7000 
H20 % Molar 0,0000 0,0000 
N2 % Molar 0,9900 0,9800 
Ü2 % Molar 0,2000 0,1900 
co % Molar 97,8400 98,0000 
C02 % Molar 0,0300 0,0000 
H2S % Molar 0,0000 0,0000 
CS2 % Molar 0,0000 0,0000 
c os % Molar 0,0000 0,0000 
MEOH % Molar 0,2400 0,1300 
HCN % Molar 0,0000 0,0000 
NHs % Molar 0,0000 0,0000 
Como podemos observar na Tabela acima, a mudança nos 
valores das variáveis de operação resultaram em melhoria no 
processo de purificação. A qualidade do produto final melho-
~PNEAVO = simulação da purificação com novo estágio de 
alimentação e variáveis de operação. 
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rou, e encontra-Be dentro das esp~cificaçOes exigidas4. A 
quantidade de H20 na corrente de MET_Kl13 diminuiu ainda mais 
com as alterações nas variáveis de operação. A perda de 
metano! diminuiu significativamente para as correntes CO_PU-
RO, AGUA_Kl13 e GNC_W115. Somente a corrente GNC_W113 apre-
senta significativa perda de metano!. 
Desta forma, podemos concluir que as mudanças nos valo-
res das variáveis de operaçao , bem como o estágio de alimen-
tação das colunas K112 e K113, trazem bons resultados para o 
processo de purificação, principalmente na economia de meta-
no! e energia para o vapori.zador de fundo W112. 
6.3 Temperatura de Condensação do Trocador W113 
Como observado no item anterior, a perda de metano! no troca-
dor W113 (corrente GNC_W113) é ainda significativa. A maneira 
de diminuir esta perda de metanol, é mudando a temperatura de 
condensação do trocador W113. 
Utilizando a simulação do item anterior (SPNEAVO), e 
modificando a temperatura de condensação dos gases no troca-
dor W113 para O oc, 10 oC e 20 °C, podemos simular novamente 
o processo de purificação e verificar gual é a melhor tempe-
ratura de condensação para o trocador W113. 
A Tabela 6.3 apresenta alguns resultados obtidos com a 
mudança nas temperaturas de condensação do trocador W113, bem 
como os resultados do processo atual (SPA). A Tabela apresen-
ta somente os resultados que mudaram significativamente com a 
mudança na temperatura de condensação do W113. 
4Vide item 3.2 - Especificação das matérias-primas e do 
CO produzido 
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Tabela 6.3 Influência da Temperatura de Condensaçao do 
Trocador W113 Sobre o Processo de Purificação 
SIMUL. TEMPERATURA NO CONDENSADOR W113 
ATUAL 
SPA o oc 10 o c 20 oc 29 oc 
' ' QUANTIDADE DE GASES ACIDOS E AGUA NO MET K112 (Kg/h) 
C02 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
H2S 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
CS2 12,9719 6,0012 13,2803 17,0618 16,1131 
c os 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
H20 1,4377 1,5088 1,4506 1,4388 1,4131 
ÁCIDOS E ' QUANTIDADE DE GASES AGUA NO MET P113 (Kg/h) 
C02 1,9459 3,2931 1,0773 0,5024 0,2474 
H2S 3,1786 5,0960 1,7059 0,7867 0,3806 
. 
CS2 15,6297 105,7897 53,0415 31,0581 10,0605 
cos 2,2942 3,6772 1,2923 0,5828 0,2793 
H20 0,1114 0,0240 0,0228 0,0223 0,0216 
' ' QUANTIDADE DE GASES ACIDOS E AGUA NO GC W113 (Kg/hl 
C02 1,9389 3,2862 1,0705 0,4956 0,2406 
H2S 3,1570 5,0785 1,6885 0,7694 0,36~2 
CS2 14,8550 105,2382 52,3287 30,2616 9,2862 
c os 2,2786 3,6651 1,2803 0,5707 0,2673 
H20 0,0681 0,0039 0,0034 0,0030 0,0025 
QUANTIDADE DE METANOL NO GNC W113 (Kg/h) 
MEOH 1,7432 0,2974 0,5922 1,1425 2,0729 
CONSUMO DE ENERGIA NO VAPORIZADOR W112 (Kcal/h) 
ENERGIA I 376.946 400.647 165.961 126.531 96.021 
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Como podemos observar n~ tabela anterior, a temperatura 
de condensação de O oc resulta em baixa perda de metano!, 
mas o consumo de energia necessário para o vaporízador aumen-
ta significativamente, assim como a quantidade de gases 
ácidos gue é condensada. Devido a isso, sugerimos a tempera-
tura de 10 °C para ser utilizada na condensação dos gases no 
trocador W113. Nesta temperatura a perda de metanol é um 
pouco maior que a de QoC, mas o consumo de energia para o 
vaporizado r diminui, assim como a quantidade de 'gases ácidos 
que é condensada (GC_W113). 
6.4 Configuração de Operação 
Através do exposto nos itens anteriores podemos estabelecer 
uma configuração de operação para a Purificação de CO, que 
reduz o custo operacional do processo sem prejudicar a quali-
dade do produto final. 
As seguintes condições reduzem o custo operacional do 
processo de Purificação de CO: 
* Alimentação da Coluna K112 = 9Q estágio; 
* Alimentação da Coluna Kll3 = 10Q estágio; 
* Pressão de Absorção = 16 Bar 
* Temperatura do MET_Vl20 = -9 o c . , 
* Vazão de MET_Vl20 = 3,5 ma/h 
* Vazão de MET_P/KllO = 25 l/h 
* Vazão de MET_P/Kl13 = 78 l/h 
* Temperatura do Fundo K113 = 100 o c 
* Temperatura do Trocador W113 = 10 o c 
Os resultados da simulação com as condições acima 
descritas (SPCMCO~) e a simulação atual (SPA) são apresenta-
dos na Tabela 6.4. 
õSPCMCO = simulação da purificação com as condições que 
minimizam o custo operacional. 
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Tabela 6 4 Resultados da Simulação SPA e SPCMCO . 
SIMULAÇÃO DA PURIFICAÇÃO 
SPA SPCMCO 
CONSUMO DE ENERGIA NO 
VAPORIZADOR W112 (Kcal/h) 376.948,6415 185.981, 1446 
CONSUMO DE VAPOR NA 
COLUNA K113 (Kg/h) 33,5626 35,1676 
PERDA DE METANOL NO: 
CO_PURO (Kg/h) 1,0100 0,5596 
GNG_Wl13 (Kg/h) 1,7432 0,5922 
AGUA_Kl13 (Kg/h) 1,2816 0,4972 
GNC_Wl15 (Kg/h) 0,0169 0,0117 
TOTAL (Kg/h) 4,0517 1,6607 
QUANTIDADE DE H20 NA 
CORRENTE MET K113 (Kg/h) 0,0434 0,0195 
COMPOSIÇÃo DO CO_PURO: 
H2 % Molar 0,7000 0,7000 
H20 % Molar 0,0000 0,0000 
N2 % Molar 0,9900 0,9800 
02 % Molar 0,2000 0,1900 
co % Molar 97,8400 98,0000 
C02 % Molar 0,0300 0,0000 
H2S % Molar 0,0000 0,0000 
CS2 % Molar 0,0000 0,0000 
c os % Molar 0,0000 0,0000 
MEOH % Molar 0,2400 0,1300 
HCN % Molar 0,0000 0,0000 
NH3 % Molar 0,0000 0,0000 
Esta nova configuração de operação, como mostrada na 
tabela anterior, diminui em aproximadamente 50% o consumo de 
energia para o vaporizador W112 e em aproximadamente 40% o 
consumo de metanol. Além disso, a composição do produto final 
está dentro das especificações exigidas6. 
6Vide item 3.2 - Especificação das Matérias-Primas e do 
CO produzido 
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Outra variável gu$ poderá ser utilizada para diminuir o 
custo operacional é o aquecimento da corrente de metano! de 
alimentação da coluna K113 (MET_KllO). Como mencionado no 
capítulo anterior, a temperatura desta corrente influencia o 
consumo de vapor para a coluna K113. Sugerimos gue esta 
corrente seja aquecida, aproveitando o calor da corrente de 
água que sai no fundo da coluna K113, e deste modo reduzir o 
consumo de vapor para a coluna K113. 
A configuração de operação do procésso de purificação 
apresentada acima, considera que os dois gaseificadores estão 
operando paralelamente?. No caso de somente um gaseificador 
estar em operaçãoB, a quantidade de metanol utilizada pode 
ser reduzida a metade. Esta afirmação é baseada no que foi 
descrito no item 2.2.1: "o fluxo de solvente físico necessá-
rio para a absorção é proporcional ao fluxo total do gás e 
inversamente proporcional à pressão total e ao coeficiente de 
solubilidade dos gases ácidos a serem removidos". Deste modo, 
continuando a pressão de absorção a mesma, a quantidade de 
metanol pode ser reduzida pela metade. Como resultados a 
perda de metano! nas correntes CO_PURO e GNC_Wll3, bem como o 
consumo de energia para o vaporizador W112 diminuirão signi-
ficativamente (aproximadamente pela metade), sem prejudicar a 
qualidade do produto final. 
7 a produção de gás é ~ 380 Kg/h 
8 a produção de gás é ~ 190 Kg/h 
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OONGLUSOES E SUGESTOES 
Conclusões 
Quanto a validade da simulação da Planta de Monóxido de 
Carbono, podemos concluir que os resultados obtidos através 
do uso do simulador para o processo de purificação, mostra 
uma boa aproximação com o sistema real_ 
Através do estudo paramétrica do processo de purifi-
cação do Monóxido de Carbono, identificamos o peso que cada 
variável de operação tem sobre o mesmo, permitindo desta 
forma um conhecimento maior sobre o processo_ 
Com o objetivo de reduzir custos de produção e melhorar 
a qualidade dos produtos, o uso de simuladores de processos, 
mostra gue é potencialmente necessário na simulação de plan-
tas químicas. Além disso, o uso de simuladores pode auxiliar 
no treinamento de operadores e engenheiros de processos. 
Sugestões 
O processo de Gaseificação do coque de petróleo tem 
grande influência no custo de produção do Monóxido de Carbo-
no. O estudo alternativo de outras matérias-primas e a simu-
lação detalhada do gaseificador, podem trazer resultados 
positivos na redução dos custos de produção do CO. 
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O método utilizado para o cálculo da absorção no simu-
lador é análogo ao ~tilizado em colunas de estágios. O desen-
volVimento de um programa que utiliza o coeficiente global de 
transferência- de massa para descrever o transporte que ocorre 
na coluna, poderá trazer resultados mais precisos sobre o 
comportamento da absorçao dos gases ácidos. 
O desenvolvimento de um programa de otimização para a 
Planta de Monóxido de Carbono, aplicado ao simulador, é útil 
na busca das condições de operação que minimize o custo de 
produção do produto. 
APENDICE A 





































' Agua da torre de resfriamento 
' Agua contaminada que sai da coluna KllO 
' Agua contaminada que sai no fundo da Kll3 
' Agua que sai da bomba Plll 
' Agua da torre de resfriamento para o Wll3 
Água da torre de resfriamento para o Wll5 
Água aquecida que sai do trocador Wll3 
' Agua aquecida que sai do trocador Wll5 
Cague de Petróleo 
CO purificado que sai da coluna Klll 
Energia consumida pelo vaporizador W112 
Fl~~o energético adicionado a coluna Klll 
Gás que sai do gaseificador C!Ol 
Gás que sai do filtro F101 
Gás que sai da coluna K110 (seção de secagem) 
Gás que sai da coluna K110 (seção de lavagem) 
Gás que sai do compressor VllO 
Gás gue sai do trocador W101 
Gás condensado no trocador W113 
Gás condensado no trocador W115 
Gás que sai no topo da coluna K112 
Gás não condensado no trocador W113 
Gás que sai do trocador W113 
Gás não condensado no trocador W115 
Metanol que sai do tanque B112 
Hetanol contaminado que sai da coluna K110 
Metanol contaminado que sai da coluna Klll 
Metanol purificado que sai do fundo da K112 
Metano! purificado que a ai no topo da K113 
Metanol purificado gue sai da bomba PllO 
Metanol purificado que sai do trocador Wlll 













Metanol purificado que sai do 
Metanol purificado g_ue sai da 
Metanol puro da tancagem 
Metanol purificado g_ue sai do 
Metanol contaminado g_ue sai do 
Corrente idêntica a MET_Wl11 






Metanol purificado que sai da bomba PllO 
Oxigênio 
Partículas retidas pelo filtro Flül 
Vapor saturado oriundo do coletor da planta 
APKNDICE B 
SIMULAÇÃO DA PLANTA DE CO 
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MISTURADOR:-MAT_PRIMA NITROGENIO OXIGENIO CO QUE 
ClOl_GIBS: MAT_PRIMA -GAS_ClOlGIBS 
DP: 0.0000 Bar 
ClOl_ESTEQ: GAS_C101GIBS -GAS_Cl01 
DP: 0.0000 Bar 
Reaction 1 BaseComp: H20 
Reactants: -1.000 H20 
Products: 0.500 Oxygen 
Reaction 2 BaseComp: S 
Reactants: -1.000 S 
Products: 1.000 COS 
Reaction 3 BaseComp: S 
Reactants: -1.000 Carbon 
Products: 1.000 CS2 
BAL: GAS_C101 -GAS_V110 





+ -1.000 s 
+ 1.000 H2S 
Conversion: 4.00% 
+ -1.000 co 
Conversion: 12.00% 




AGUA_P111 -GAS_K110AGUA -AGUA_K110 




V120: MET_P/V120 -MET_Vl20 
DP: 0.5116 Bar 
RECY_Wl11: MET_PllOW -MET_PllORECY 
Max Numb !ter: 5 
Wegstein Cnt: 3 
VapFr Sens: 10.0000 
Press Sens: 1.0000 










Tee TEE_RECYWlll: MET_PllORECY -MET_TESTE -MET_P/V120 -MET_P /KllO 
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P110: MET_Kl12 -MET_P110 
Efficiency: 45.00% 
TEE_METP110: MET_P110 -MET_P /K113 
Wl13ABCD: AGUA_P/W113 -AGUA_W113 
DP1: 0.0076 Bar 
UA Clc: 14586.98 KJ/C-h 





P113: MET_P/P113 -MET_P113 
Efficiency: 75.00% 
RECY_Pl13: MET_Pl13 -MET_P113RECY 
Max Numb !ter:· 5 
Wegstein Cnt: 3 
VapFr Sens: 10.0000 
Presa Sens: 1. 0000 




DP2: 0.0260 Bar 







Temp Sens: 1. 0000 
Enth Sens: 10.0000 
Rel Comp Sens: 1.0000 
Adju SET_METREP: Adj Var: Mass Flow 
Dep Var: Mass_Flow 
Target: 0.10 Kg/h 
Tal: 0.0100 Kg/h 
of stream MET_PURO 
of stream MET_TESTE 
Step: 1.0000 Kg/h 
Type: Secant 
Recy RECY_GC_W115: GC_W115RECY -GC_W115 
Max Numb !ter: 5 
Wegstein Cnt: 3 
VapFr Sens: 10.0000 
Press Sens: 1.0000 
Rel Flow Sens: 0.1000 
Heat 
Cale 
W111AB: MET P110A -MET_P110W 
DP1: 1. 0232 Bar 
UA Clc: 34273.05 KJ/C-h 








Temp Sens: 1.0000 
Enth Sens: 10.0000 
Rel Comp Sens: 1.0000 
MET_K111 -MET W111 
DP2: 0.1148 Bar 
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Cool AQ_METK110: MET_K110 -MET_AQUEC EN_AQUECIM 
DP: 0.1000 Bar 
Heat W115AB: AGUA_P/W115 -AGUA_W115 
DP1: 0.0264 Bar 
MET_K113 -MET_Wll5 
DP2: 0.0002 Bar 
UA Clc: 4429.42 KJ/C-h 
UA Spc: --- KJ/C-h 
Shell Passes: O 
Type: Simple 
Sepa SEP_W115: MET_W115 -GC_W115 -GNC_Wl15 
Co lu Kll3: MET_P/Kll3 
-AGUA_Kl13 
MET_AQUEC VAPDR_P/K113 -MET_Kl13 
Adju AJ_VAPDRK113: Adj Var: Mass_Flow 
Dep Var: Temperature 
Target: 98_00 C 
Tal: 0.1000 C 
Type: Secant 
of stream VAPOR_P/K113 
of stream AGUA_K113 
Step: 0.5000 Kg/h 
Cmd DEST_INT_ABS: GC_Wl15 
D:\HYSIM\CO_SIMUL.PRJ\DES05STR.CMD 
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, 
SIMU~ÇAO DA PLANTA DE MONOXIDO DE CARBONO - DESCRIÇÃO DAS CORRENTES 
OBS.: Um número seguido por*~ significa que o valor da 
variável foi especificado. 
Stream COQUE OXIGENIO NITROGENIO 
Description 
Vapour frac. 0.0009 1. 0000 1. 0000 
Terr.perature C 25.0000* 25.0000* 25.0000* 
Pressure Bar 1. 0132* 1.1632* 1. 0132* 
Mass Flow Kg/h 167.6672 209.7800* 2.8600* 
Carbon mole frac. 0.9700* 0.0000* 0.0000* 
Oxygen mole frac. 0.0000* 0.9950* 0.0000* 
H20 mole frac. 0.0100* 0.0000* 0.0000* 
s mole frac. 0.0150* 0.0000* 0.0000* 
HCN mole frac. 0.0025* 0.0000* 0.0000* 
Ammonia mole frac. 0.0025* 0.0000* 0.0000* 
Nitrogen mole frac. 0.0000* 0.0050* 1. 0000* 
Hydrogen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 
co mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 
C02 mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 
H2S mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 
c os mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 
CS2 mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 
Stream GAS_C101GIBS DUTY_GIBS GAS_C101 
Description 
Vapour frac. 0.9843 2.0000* 
Temperature C lJ 00. 0000* 0.0000* 
Pressure Bar 1. 0132 0.0000* 1.0132 
Mass Flow Kg/h 380.3086 0.0000* 380.3081 
Enthalpy KJ/h 592336.4031 -957070.0000 
Carbon mole frac. 0.0009 0.0000* 0.0000 
Oxygen mole frac. 0.0004 0.0000* 0.0020 
H20 mole frac. 0.0031 0.0000* 0.0000 
s mole frac. o- 0148 0.0000* 0.0094 
HCN mole frac. 0.0025 0.0000* 0.0025 
Ammonia mole frac. 0.0025 0.0000* 0.0025 
Nitrogen mole frac. 0.0099 0.0000* 0.0099 
Hydrogen mole frac. 0.0068 0.0000* 0.0068 
co mole frac. 0.9551 0.0000* 0.9583 
C02 mole frac. 0.0040 0.0000* 0.0040 
H2S mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0031 
cos mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0006 






































·--------··-· -------- -·-oc:.cc_· --· 
Sc.rearr: GAS_Vl10 
Description 
Vapour frac. 1.0000 0.0000 0.0000 1.0000 
Temperature c 34.0000• 24.9190 25.0000* 25- 0292· 
Pressure Bar 11.8733* 4.0133* 13.3133> 11.8733 
Mass Flow Kg/h 380.3072* 967.4247 967.4246* 379.062:2 
Enthalpy f: - /}-. :20278.3852 -1.85315E+06 -1.85196E+06 116312.0705 
Hyàroger:. r<Lle frac. o. 0069* 0.0000* 0.0000 0.0069 
H20 mole frac. 0.0000* 1.0000> 1.0000 0.0030 
Nitr-ogen mole frac. 0.0100* 0.0000* 0.0000 O. O lO C 
Oxygen mole Írac. 0.0020* 0.0000* 0.0000 o. 0020 
r r ~u mole frac. 0.9674:-l- 0.0000* 0.0000 0.9699 
C02 mole frac:. 0.0040* 0.0000* 0.0000 0.0040 
H2S mole frac. 0.0031:> 0.0000* 0.0000 0.0029 
CS2 mole frac. 0.0009* 0.0000* 0.0000 0.0006 
C02- mole frac. o. 0006* 0.0000* 0.0000 0.0006 
Methanol mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000 0.0000 
HCN mole frac. o. 0025'>1: o. cooo• 0.0000 0.0000 
Ammonia mole fra::-. 0.0025* o. 0000> 0.0000 o.ooor 
St.rearr, AGUA_K110 MET_P/Kl10 GAS_ K110 MET_KllO 
Descriptior.: 
Vapour frac. 0.0000 0.0000 0.9997 0.0000 
Temperature c 25.9520 22.3994 18.5511 19.9559 
Pressure Bar 11.8733 16.1901 11.8733 11.8733 
Mass Flow Kg/b 968. 6686· 31. 6500:< 381.7689 28.9H3 
Enthalpy KJ/h -1.64791E+08 -30728.8598 114109.4.775 -28714.7368 
Hydrogen mole fra:=:. 0.0000 0.0000 0.0066 0.0002 
H20 mole fra:::. 0.9986 0.0009 0.0001 0.0442 
Ki Lroger.: mole f :r· a c:. o.oooc o.oooc C.OlOC o.oooc 
0:.--:ygen mole f r· c=:. c. o.oooc o.oooc o. 002(, c. oooc 
CC· mole frac. 0.0000 0.0000 o- 96L:~ O.OOlC: 
C-02 mole frae:. 0.0000 0.0000 0.0032 O.OGO~ 
H2E mole f ..... ~,.. ,_c.~- 0.0001 0.0000 0.0029 O.OOOE 
r:=-.-, 
-'-'L. mole fra::. o.ooo: 0.001.8 0.0002 O.OOBE 
M-vvL> mole fre.c. o.oooc 0.0000 0.0008 o. 0003 
Methanol mole Irac. 0.0000 0.9973 0.0091 0.9432 
HCN mole frac. 0.0006 0.0000 0.0000 0.0001 
Ammonia mole frac. 0.0006 0.0000 0.0000 0.0000 
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Stream MET_V120 CO_PURO l1ET_Kl11 l1ET_P/V120 
Description 
Vapour frac. 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 
Temperature C -4.0000* -3.9446 0.9242 22.3994 
Pressure Bar 15.6785 11.8236 11.8332 16.1901 
Mass Flow Kg/h 2906.0000* 369.9882 2917.7808 2906.0000 
Entha1py KJ/h -3.08518E+06 102289.7833 -3.03908E+06 -2.82142E+06 
Hydrogen mole frac. 0.0000 0.0070 0.0000 0.0000 
H20 mole frac. 0.0009 0.0000 0.0009 0.0009 
Nitrogen mole frac. 0.0000 0.0099 0.0001 0.0000 
Oxygen mole frac. 0.0000 0.0020 0.0000 0.0000 
co mole frac. 0.0000 0.9785 0.0018 0.0000 
C02 mole frac. 0.0000 0.0003 0.0005 0.0000 
H2S mole frac. 0.0000 0.0000 0.0004 0.0000 
CS2 mole frac. 0.0015 0.0000 0.0018 0.0018 
cos mole frac. 0.0000 0.0000 0.0001 0.0000 
Methanol mole frac. 0.9973 0.0024 0.9944 0.9973 
HCN mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 
Ammonia mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 
Stream EN_V120 EN_Plll FLUXO_ENERG l1ET_Wl11 
Description 
Vapour frac. 2.0000* 2.0000* 2.0000* 0.0000 
Temperature C 0.0000* 0.0000* 0.0000* 50.0000* 
Pressure Bar 0.0000* 0.0000* 0.0000* 11.7184 
Mass Flow Kg/h 0.0000* 0.0000* 0.0000* 2917.7808 
Enthalpy KJ/h 263762.1250 1190.4369 34274.5703 -2.53972E+06 
Hydrogen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000 
H20 mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0009 
Nitrogen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0001 
Oxygen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000 
co mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0018 
C02 mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0005 
H2S mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0004 
CS2 mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0018 
c os mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0001 
Methanol mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.9944 
HCN mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000 
Ammonia mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000 
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Stream MET_PllOA MET_P110W MET_P110RECY MET_TESTE 
Description 
Vapour frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 
Temperature C 69.9539 22.3967 22.3994* 22.3994 
Pressure Bar 17.2133 16.1901 16 .1901* 16.1901 
Mass Flow Kg/h 2937.6199 2937.6199 2937.6245 -0.0255 
Enthalpy KJ/h -2.35267E+06 -2.85204E+06 -2.85212E+06 24.7461 
Hydrogen mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
H20 mole frac. 0.0009 0.0009 0.0009* 0.0009 
Nitrogen mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
Oxygen mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
co mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
CD2 mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
H2S mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
csz mole frac. 0.0018 0.0018 0.0018* 0.0018 
c os mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
Methanol mole frac. 0.9973 0.9973 0.9973* 0.9973 
HCN mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
Ammonia mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000 
Stream MET_W111RECY MET_P113RECY GNC_Kl12 MET_Kl12 
Description 
Vapour frac. 0.0000 0.0000 0.0638 0.0000 
Temperature C 50.0000* 29.3083* 63.5942 69.0331 
Pressure Bar 11. 7184* 4.2130* 1.1055 1.1055 
Mass Flow Kg/h 2917.8069 1140.9150 1077.7024 2981.0198 
Enthalpy KJ/h -2.53992E+06 -1.06609E+06 -800020.7663 -2.40165E+06 
Hydrogen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000 0.0000 
H20 mole frac. 0.0009* 0.0002* 0.0001 0.0009 
Nitrogen mole frac. 0.0001* 0.0000* 0.0001 0.0000 
Oxygen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000 0.0000 
co mole frac. 0.0018* 0.0001* 0.0049 0.0000 
C02 mole frac. 0.0005* 0.0013* 0.0029 0.0000 
H2S mole frac. 0.0004* 0.0027* 0.0040 0.0000 
CS2 mole frac. 0.0018* 0.0058* 0.0059 0.0018 
c os mole frac. 0.0001* 0.0011* 0.0014 0.0000 
Methanol mole frac. 0.9945* 0.9885* 0.9803 0.9973 
HCN mole frac. 0.0000* 0.0002* 0.0002 0.0000 
Amrnoni.:J. mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000 0.0000 
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Stream EN_W112 MET_PllO EN_PllO MET_P/K113 
Description 
Vapour frac. 2.0000* 0.0000 2.0000* 0.0000 
Temperature C 0.0000* 69.9539 0.0000* 69.9539 
Pressure Bar 0.0000* 17.2133* 0.0000* 17.2133 
Mass Flow Kg/h 0.0000* 2981.0198 0.0000* 43.4000* 
Enthalpy KJ/h 1.57718E+06 -2.38743E+06 14220.3174 -34758.1111 
Hydrogen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
H20 mole frac. 0.0000* 0.0009 0.0000* 0.0009 
Nitr9gen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
Oxygen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
co mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
C02 mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
H2S mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
CS2 mole frac. 0.0000* 0.0018 0.0000* 0.0018 
c os mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
Methanol mole frac. 0.0000* 0.9973 0.0000* 0.9973 
HCN mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
Ammonia mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000 
Stream AGUA_P/Wl13 AGUA_Wl13 GNC_W113A GC_Wll3 
Description 
Vapour frac. 0.0000 0.0000 0.0095 0.0000 
Tempera ture C 25.2000* 31.0660 29.0000* 29.0000 
Pressure Bar 4.6133* 4.6057 1.0795 1. 0795 
Mass Flow Kg/h 7714.4321 7714.4321 1077.7024 1067.2855 
Enthalpy KJ/h -1.47676E+07 -1.45724E+07 -995193.8868 -998114.9007 
Hydrogen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000 
H20 mole frac. 1.0000* 1.0000 0.0001 0.0001 
Nitrogen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0001 0.0000 
Oxygen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000 
co mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0049 0.0001 
C02 mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0029 0.0014 
H2S mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0040 0.0029 
CS2 mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0059 0.0060 
cos mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0014 0.0012 
Methanol mole frac. 0.0000* 0.0000 0.9803 0.9881 
HCN mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0002 0.0002 
Ammonia mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000 
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Stream GNC_W113 MET~P/P113 MET_PURO GC_W115 
Description 
Vapour frac. 1.0000 0.0000 0.0000 0.0001 
Temperature C 29.0000 29.2493 25.2000* 33.2000* 
Pressure Bar 1. 0795 1.0132 1. 0132* 1. 0626* 
Mass Flow Kg/h 10.4169 1140.9805 3.4064* 70.2886 
Entha1py KJ/h 2920.9900 -1. 06671E+06 -3288.8880 -65313.0573 
Hydrogen mole frac. 0.0019 0.0000 0.0000* 0.0000* 
H20 mole frac. 0.0000 0.0002 0.0000* 0.0011* 
Nitrogen mole frac. 0.0149 0.0000 0.0000* 0.0000* 
Oxygen mole frac. 0.0043 0.0000 0.0000* 0.0000* 
co mole frac. 0.5053 0.0001 0.0000* 0.0002* 
C02 mole frac. 0.1571 0.0013 0.0000* 0.0001* 
HZS mole frac. 0.1235 0.0027 0.0000* 0.0003* 
CS2 mole frac. 0.0033 0.0059 0.0000* o. 0047* 
cos mole frac. 0.0251 o. 0011 0.0000* 0.0001* 
Methanol mole frac. 0.1642 0.9885 1.0000* 0.9935* 
HCN mole frac. 0.0004 0.0002 0.0000* 0.0000* 
Ammonia mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000* 
Stream MET_P113 EN_P113 GG_W115RECY 
Description 
Vapour frac. 0.0000 2.0000* 0.0001 
Temperature C 29.3083 0.0000* 33.2000* 
Pressure Bar 4.2130* 0.0000* 1.0626* 
Mass Flow Kg/h 1140.9805 0.0000* 70.2893 
Enthalpy KJ/h -1. 06609E+06 617.3256 -65312.1141 
Hydrogen mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000* 
H20 mole frac. 0.0002 0.0000* 0.0011* 
Nitrogen mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000* 
Oxygen mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000* 
co mole frac. 0.0001 0.0000* 0.0002* 
C02 mole frac. 0.0013 0.0000* 0.0001* 
H2S mole frac. 0.0027 0.0000* 0.0003* 
CS2 mole frac. 0.0059 0.0000* 0.0047* 
cos mole frac. o .0011 0.0000* 0.0001* 
Methanol mole frac. 0.9885 0.0000* 0.9935* 
HCN mole frac. 0.0002 0.0000* 0.0000* 
Anunonia mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000* 
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Stream MET_KllO MET_P/Kll3 VAPOR_P/K113 MET_AQUEC 
Description 
Vapour frac. 0.0001 0.0000 1.0000* 0.0001 
Temperature C 19.9559* 69.9539* 148.0387 25.0000* 
Pressure Bar 11. 8733* 17.2133* 4.5133* 11.7733 
Mass Flow Kg/h 28.9443 43.4000 33.5626* 28.9443 
Enthalpy KJ/h -26531.9609 -31348.8273 26237.2149 -26012.8867 
Hydrogen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000 
H20 mole frac. 0.0442* 0.0009* 1. 0000* 0.0442 
Nitrogen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000 
Oxygen mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000 
co mole frac. 0.0019* 0.0000* 0.0000* 0.0019 
C02 mole frac. 0.0004* 0.0000* 0.0000* 0.0004 
H2S mole frac. 0.0008* 0.0000* 0.0000* 0.0008 
CS2 mole frac. 0.0086* 0.0018* 0.0000* 0.0086 
c os mole frac. 0.0003* 0.0000* 0.0000* 0.0003 
Methanol mole frac. 0.9438* 0.9973* 0.0000* 0.9438 
HCN mole frac. 0.0001* 0.0000* 0.0000* 0.0001 
Ammonia mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000 
Stream EN_AQUECIM MET_Kl13 AGUA_Kll3 AGUA_P/Wll5 
Description 
Vapour frac. 2.0000* 1.0000 0.0051 0.0000 
Temperature C 0.0000* 65.5968 98.0219 25.2000* 
Pressure Bar 0.0000* 1.0628 1.0628 4.6133* 
Mass Flow Kg/h 0.0000* 70.3613 35.5455 7714.4321 
Enthalpy KJ/h 519.0742 25058.2373 -55781.4842 -1. 48344E+07 
Hydrogen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000* 
H20 mole frac. 0.0000* 0.0011 0.9794 1. 0000* 
Nitrogen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000* 
Oxygen mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000* 
co mole frac. 0.0000* 0.0008 0.0000 0.0000* 
C02 mole frac. 0.0000* 0.0002 0.0000 0.0000* 
H2S mole frac. 0.0000* 0.0003 0.0000 0.0000* 
CS2 mole frac. 0.0000* 0.0047 0.0000 0.0000* 
cos mole frac. 0.0000* 0.0001 0.0000 0.0000* 
Methanol mole frac. 0.0000* 0.9927 0.0206 0.0000* 
HCN mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000* 
Ammonia mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000* 
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Stream AGUA_Wl15 MET_Wl15 GG_Wl15 GNC_W115 
Description 
Vapour frac. 0.0000 0.0010 0.0000 1. 0000 
Temperature C 27.7970 33.2000* 33.2000 33.2000 
Pressure Bar 4.5869 1. 0626 1. 0626 1. 0626 
Mass Flow Kg/h 7714.4321 70.3613 70.2893 0.0721 
Enthalpy KJ/h -1. 47494E+07 -59942.7556 -59963.2802 20.5247 
Hydrogen mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0027 
H20 mole frac. 1. 0000 0.0011 o. 0011 0.0001 
Nitrogen mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0207 
Oxygen 'mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0057 
co mole frac. 0.0000 0.0008 0.0002 0.5641 
C02 mole frac. 0.0000 0.0002 0.0001 0.0869 
H2S mole frac. 0.0000 0.0003 0.0003 0.0290 
CS2 mole frac. 0.0000 0.0047 0.0047 0.0491 
c os mole frac. 0.0000 0.0001 0.0001 0.0015 
Methanol mole frac. 0.0000 0.9927 0.9935 0.2402 
HCN mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 
Ammonia mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 
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' SIMULAÇAO DA PLANTA DE MONOXIDO DE CARBONO[ - DESCRIÇÃO DAS COLUNAS 
Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version C1.51 
Time 18:10:06 Prop Pkg PR 
Case Name AS121191.SIM 
Column Name KllO_AGUA 
**** Column Input **** 
Number of Real Stages 12 
Stage 1 Pressure 11.873 Bar 
Stage 12 Pressure 11.873 
Stage 1 Temperature Estimate 25.000 
Stage 12 Temperature Estimate 28.000 
Feed stream GAS_V110 enters on stage 12 




Overhead Vapour Estimated Flow 375.0000 Kg~1 
Overhead vapour product goes to stream GAS_KllOAGUA 
Bottom liguid product goes to stream AGUA_K110 
Note - stage efficiencies are being used! 
**** Specifications **** 
Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version C1.51 Case Name AS121191.SIM 
Column Name K110_AGUA Time 18:10:06 Prop Pkg PR 















Hyprotech~s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version Cl.51 
Time 18:10:06 Prop Pkg PR 
Case Name AS121191.SIM 
Column Name K110_MET 
**** Column Input **** 
Number of Real Stages 4 
Stage 1 Pressure 11.873 
Stage 4 Pressure 11.873 
Stage 1 Temperature Estimate 18.400 
Stage 4 Temperature Estimate 21.000 
Feed stream MET_P/KllO enters on stage 1 





Overhead Vapour Estirnated Flow 375.0000 Kg/h 
Overhead vapour product goes to stream GAS KllO 
Bottom liguid product goes to stream MET_KllO 
Note - s'tage efficiencies are being used! 
**** Specifications **** 
Hyprotech~s Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version C1.51 Case Name AS121191.SIM 
Column Name KllO_MET Time 18:10:06 Prop Pkg PR 








Hyprotech~s Process Simulator HYSIM(- Licensed 
Date 23/04/92 Version C1.51 Case 
Time 18:10:06 Prop Pkg PR 
**** Column Input **** 
Number of Real Stages 22 
to UNICAMP 
Name AS121191 .. SIM 
Co1umn Name K111 
Stage 1 Pressure 11.824 Bar 
Stage 22 Pressure 11.833 
Stage 1 Temperature Estimate -4.000 
Stage 22 Ternperature Estirnate 2.000 
Feed stream MET_V120 enters on stage 1 
Feed strearn GAS_K110 enters on stage 22 




Overhead Vapour Estimated Flow 370.0000 Kg/h 
Overhead vapour product goes to stream CO_FURO 
Bottom liquid product goes to strearn MET_K111 
Note - stage efficiencies are being used! 
**** Specifications **** 
Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version C1.51 Case Name AS121191.SIM 
Column Name K111 Time 18:10:06 Prop Pkg PR 


























Hyprotech's Process Simulator HYSIM- Licensed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version C1.51 
Time 18:10:06 Prop Pkg PR 
Case Name AS121191.SIM 
Co1umn Name K112 
**** Column Input **** 
Number of Real Stages 23 
Stage 1 Pressure 1.106 Bar 
Stage 23 Pressure 1.106 
Stage 1 Temperature Estimate 63.600 
Stage 23 Temperature Estimate 69.000 
Feed stream MET_WlllREGY enters on stage 1 




Overhead Vapour Estimated Flow 1088.0000 Kg/h 
Side Exchanger on stage 23 is energy stream EN_W112 
Overhead vapour product goes to stream GNC_K112 
Bottom liguid product goes to stream MET_Kl12 
Note - stage efficiencies are being used! 
**** Specifications **** 
1: Temperature on stage 1 is to be 63.600 C 
Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version C1.51 Case Name AS121191.SIM 
Column Name K112 Time 18:10:06 Prop Pkg PR 



























Hyprotech's Process Simulator HYSIM - L~censed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version C1.51 
Time 18:9:28 Prop Pkg Wilson 
Case Name D121191.SIM 
Column Name K113 
**** Column Input **** 
Nurnber of Real Stages 
Stage 1 Pressure 
Stage 18 Pressure 
18 
Stage 1 Temperature Estimate 
Stage 18 TemperatUJ:'e Estimate 






Feed stream MET_HEAT enters on stage 7 





Overhead Vapour Estimated Flow 70.0000 Kg/h 
Overhead vapour product goes to stream l'lET K113 
Bottom liguid product goes to stream AGUA_Kl13 
Damping Factor is 0.25000 
Note - stage efficiencies are being used! 
**** Specifications **** 
Hyprotech's Process Simulator HYSIM ~ Licensed to UNICAMP 
Date 23/04/92 Version C1.51 Case Name D121191.SIM 
Column Name K113 Time 18:9:28 Prop Pkg Wilson 
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